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Resumen
En el presente trabajo se cuantifica y minimiza la generacio´n (produccio´n) de entropı´a
en un proceso de destilacio´n extractiva para la deshidratacio´n de etanol usando eti-
lenglicol como agente de extraccio´n. Para ello se analiza la influencia que tienen las
variables de operacio´n sobre la entropı´a generada en las columnas extractiva y de re-
cuperacio´n usando un modelo de no equilibrio y la termodina´mica de procesos irre-
versibles; se continua con el estudio del efecto que tiene el acoplamiento entre la trans-
ferencia de calor y masa sobre los fluxes y la entropı´a producida por estos feno´menos.
Finalmente, se considera el uso de columnas de destilacio´n con intercambiadores de
calor secuenciales (columnas SHE) como alternativa a las columnas tradicionales (co-
lumnas adiaba´ticas) para disminuir la entropı´a generada en el proceso.
Los resultados obtenidos muestran que las variables ma´s influyentes sobre la genera-
cio´n de entropı´a son: la relacio´n de alimentacio´n en la columna extractiva, y la relacio´n
de reflujo en la columna de recuperacio´n; en ambos casos, la transferencia de calor ex-
terna en el rehervidor y en el condensador fueron tambie´n fuentes importantes de
produccio´n de entropı´a. Se observo´ que, el acoplamiento entre transferencia de calor
y masa afecta principalmente a los fluxes de transferencia de calor, mientras que los de
transferencia de masa y la entropı´a generada fueron afectados en menor proporcio´n.
El uso de columnas SHE permitio´ disminuir en un 17 % la produccio´n de entropı´a
cuando se compara con el proceso que usa columnas adiaba´ticas, lo que hace a las
columnas SHE atractivas desde el punto de vista de la eficiencia energe´tica.
Palabras clave: Termodina´mica irreversible, destilacio´n extractiva, columnas diaba´ti-
cas, eficiencia energe´tica, transferencia de masa y calor acopladas.
VAbstract
The entropy generation (production) of an extractive distillation process for ethanol
dehydration using ethylene glycol as solvent is analyzed and minimized. To that end,
the influence of the operational variables on the entropy production in the extractive
and recovering columns is assessed using irreversible thermodynamics and a rate-
based model. The effect of coupling between heat and mass transfer on the values
of the predicted fluxes and the entropy production is investigated. Finally, the use
of distillation columns with sequential heat exchangers (SHE columns) is proposed
as an entropy production saving alternative to the conventional distillation columns
(adiabatic columns) in the process.
The results show that the feed ratio is the most influential variable on the entropy pro-
duction in the extractive column; whereas, the reflux ratio has the major effect in the
recovering column. Besides, the external heat transfer in the reboiler and condenser
had a significant effect on the entropy generation in both columns. The coupling bet-
ween heat and mass transfer influenced the heat flux mainly, whereas, the mass fluxes
and the entropy production were less affected. Using SHE distillation columns allo-
wed a reduction of 17 % in the entropy production when compared with the process
that employs adiabatic columns, making the SHE columns an attractive alternative
from the energy efficiency viewpoint.
Key words: Irreversible thermodynamics, extractive distillation, diabatic columns,
energy efficiency, coupled heat and mass transfer.
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σc Tensio´n superficial crı´tica del empaque, N m−1.
pi Fase, –.
[Ξ] Matriz de factores de correccio´n para velocidades finitas de transferencia de masa, –.
[Ξ]H Matriz de factores de correccio´n para transferencia de calor, –.
[κ] Matriz de coeficientes binarios de transferencia de masa, m s−1.
∇ Gradiente, –.
Sub´ındices y super´ındices
CU Fluido de servicio de enfriamiento.
E Etanol.
n Etapa de alimentacio´n.
G Global.
H Calor.
HU Fluido de servicio de calentamiento.
I Interfase.
i Componente i.
j Componente j.
k Componente k.
L Fase lı´quida.
m Masa.
n Nu´mero de etapa o segmento.
V Fase vapor.
W Agua.
Abreviaturas
TPI Termodina´mica de procesos irreversibles.
BE Balance de entropı´a.
SHE Intercambiador de calor secuencial.
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Capı´tulo 1
Introduccio´n
1.1. Motivacio´n
Debido a la increı´ble velocidad a la que la poblacio´n mundial esta´ creciendo1 y a los limitados
recursos con los que se cuenta, es necesario que la humanidad piense en el desarrollo soste-
nible, lo que implica el uso de los recursos de manera tal que permita satisfacer las necesidades de la
generacio´n presente sin poner en riesgo la satisfaccio´n de las necesidades de las generaciones futuras.
Para ello, debe buscarse un equilibrio entre la proteccio´n del medio ambiente y el desarrollo
de nuestra sociedad, lo que hace necesario usar los recursos no ma´s ra´pido de lo que ellos pueden
regenerarse, y liberar desechos no ma´s ra´pido de lo que pueden ser asimilados por el ambiente [3]2.
Una de las principales limitaciones que se tiene para cubrir las necesidades de la sociedad y
hacerla sostenible es la disponibilidad energe´tica. Segu´n la primera ley de la termodina´mi-
ca, la energı´a se conserva; sin embargo, la segunda ley permite distinguir entre energı´a u´til e
inu´til. La energı´a u´til es la que tiene el potencial para producir cambios; adicionalmente, de
acuerdo con la segunda ley, el costo de toda transformacio´n es la degradacio´n de la energı´a
u´til. Esta degradacio´n depende del camino por el cual el proceso de transformacio´n se lleve a
cabo, y es proporcional a la entropı´a generada en el mismo.
El Departamento de Energı´a de los Estados Unidos [31] pronostica para el an˜o 2025 un au-
mento en el consumo energe´tico del 59 % respecto al 2001; de acuerdo con estas proyecciones,
las emisiones de dio´xido de carbono pasarı´an de 24 mil millones de toneladas me´tricas en
2001 a 37 mil millones de toneladas me´tricas en 2025. Lo que amenaza la sostenibilidad de la
sociedad y refuerza la necesidad de buscar fuentes renovables de energı´a u´til, ambientalmen-
te amigables y que sustituyan a los combustibles fo´siles, ası´ como de disen˜ar procesos que
disminuyan la demanda de recursos energe´ticos [46].
1Para el 2040 se estima que la poblacio´n mundial sera´ 10 mil millones, cifra que duplica la poblacio´n
del an˜o 1995 [3].
2Definiciones dadas por la Dra. Angela Merkel y la ONU.
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Actualmente, la produccio´n de energı´a a partir de fuentes biolo´gicas cubre entre 9 % y 14 % de
la demanda energe´tica global, y se espera que para el an˜o 2100 este aporte sea del 30 % [28].
Uno de los factores que hara´ posible esto, es el mejoramiento tecnolo´gico de los procesos de
obtencio´n de energı´a a partir de fuentes biolo´gicas.
Recientemente, el etanol ha ganado gran importancia debido a su uso como aditivo combusti-
ble de la gasolina, y cerca del 80 % de la produccio´n mundial de etanol se destina al uso como
combustible [89]. Uno de los principales incentivos al uso de etanol como combustible se debe
a que es un recurso energe´tico renovable, con el potencial de reducir las emisiones de dio´xido
de carbono, comparado con los combustibles tradicionales [26].
En Colombia se promueve, mediante la ley 693 de 2001, el uso de mezclas gasolina/etanol
como combustible para automotores en ciudades con ma´s de quinientos mil habitantes. Es-
te hecho ha generado una serie de proyectos para la produccio´n de etanol a partir de fuen-
tes vegetales como can˜a, remolacha, yuca, sorgo dulce y maı´z, permitiendo la dinamizacio´n
econo´mica del sector agrı´cola. Para el an˜o 2010 la produccio´n de alcohol carburante (1,1 millo-
nes de litros diarios) cubrı´a el 70 % de la demanda nacional, y se llevaba acabo en siete plantas
de procesamiento distribuı´das en las regiones de Cauca, Valle y Risaralda [13].
El etanol usado como aditivo combustible debe ser anhidro, lo que implica la remocio´n de
agua de la mezcla etanol/agua, que se obtiene en la mayorı´a de procesos de produccio´n de
etanol. Como se sabe, el etanol forma un azeo´tropo con el agua que impide obtener etanol an-
hidro por me´todos de destilacio´n convencional, lo que ha llevado al desarrollo de procesos de
separacio´n en los que se logra obtener alcohol anhidro [30]. Uno de los me´todos ampliamente
usados en la obtencio´n de etanol absoluto es la destilacio´n extractiva, que consiste en adicio-
nar un agente de separacio´n de alto punto de ebullicio´n con el fin de modificar la volatilidad
relativa de los componentes [21, 55].
Actualmente, el costo de produccio´n del etanol anhidro es 22 Euros/GJHHV3 de energı´a pro-
ducida. Para que el etanol logre ser competitivo con otras fuentes de energı´a, se espera reducir
el costo de produccio´n en un 50 % para el an˜o 2030 [28], siendo uno de los principales focos
de dicha reduccio´n la etapa de purificacio´n por destilacio´n, que consume entre 50 % y 80 % de
la energı´a total del proceso [68].
Lo que se busca en este trabajo es formular estrategias tendientes a mejorar el aprovechamien-
to de la energı´a u´til que ingresa al proceso de destilacio´n extractiva, minimizando la entropı´a
generada en el proceso. La metodologı´a desarrollada para el ana´lisis y minimizacio´n de la
generacio´n de entropı´a en la destilacio´n extractiva para deshidratacio´n de etanol, puede ser
extrapolada a otros sistemas de destilacio´n, permitiendo definir disen˜os y estrategias opera-
cionales con mayor eficiencia energe´tica.
3Giga Julios basados en el poder calorı´fico superior.
1.2. ANA´LISIS TERMODINA´MICO DE COLUMNAS DE DESTILACIO´N 3
1.2. Ana´lisis termodina´mico de columnas de destilacio´n
El ana´lisis termodina´mico sirve para identificar, cuantificar y minimizar las irreversibilidades
del proceso, que son un factor clave cuando se busca un uso eficiente de la energı´a [19]. A con-
tinuacio´n se presentan algunos de los conceptos relacionados con el ana´lisis termodina´mico,
aplicados a la destilacio´n.
1.2.1. Trabajo de separacio´n mı´nimo
Desde el punto de vista termodina´mico, una columna de destilacio´n puede asemejarse a una
ma´quina de Carnot, que usa la energı´a suministrada en el rehervidor para llevar a cabo la
separacio´n de una mezcla (Figura 1.1). Como se sabe, la ma´quina de Carnot es un artefacto hi-
pote´tico que permite determinar la conversio´n ma´xima de calor en trabajo. Usando la analogı´a
entre una ma´quina de Carnot y una columna de destilacio´n es posible determinar el trabajo
mı´nimo de separacio´n de la mezcla.
El trabajo de separacio´n mı´nimo corresponde a un proceso hipote´tico de una columna de des-
tilacio´n con nu´mero infinito de etapas, en el cual el calor es suministrado o removido en cada
etapa con una diferencia infinitesimal de temperatura, sin pe´rdidas de calor, ni caı´da de pre-
sio´n en la columna; en la que prevalece la condicio´n de equilibrio, incluyendo las etapas de
alimentacio´n, y de suministro de vapor desde el rehervidor y del reflujo proveniente del con-
densador [67].
En la Figura 1.1 se muestra el esquema de un proceso de destilacio´n para una mezcla binaria.
El alimento, F, ingresa a la columna con una composicio´n xF (fraccio´n molar del componente
ma´s vola´til de la mezcla) el cual se separa en la corriente de cima, D, y una corriente de fondo,
B, con composicio´n xD y xB, respectivamente.
La cantidad de trabajo necesaria para llevar a cabo la separacio´n de la mezcla se determina
mediante los balances de materia, energı´a y entropı´a.
Los balances por componente y global en la columna de destilacio´n son:
xFF = xDD + xBB (1.1a)
F = D + B (1.1b)
y el balance de energı´a del proceso es:
FhF + Q˙B = Q˙C + DhD + BhB (1.2)
donde hi (i = F, D, B) corresponde a la entalpı´a molar de las corrientes de alimento, producto
de cima y de fondo; y Q˙B, Q˙C son los flujos de calor en el rehervidor y en el condensador
respectivamente.
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Figura 1.1: Trabajo de separacio´n de una mezcla binaria. (A) Ma´quina de Carnot. (B) Columna de
destilacio´n. WCarnot trabajo de salida de una ma´quina de Carnot que opera entre las temperaturas
T1 y T2.
El balance de entropı´a corresponde a,
FsF +
Q˙B
TB
=
Q˙C
TC
+ DsD + BsB (1.3)
donde si es la entropı´a molar de la corriente, TB y TC son las temperaturas del rehervidor y
condensador respectivamente. Multiplicando la Ecuacio´n (1.3) por la temperatura ambiente,
T0, y adicionando la Ecuacio´n (1.2) se tiene,
Q˙B
(
1− T0
TB
)
− Q˙C
(
1− T0
TC
)
︸ ︷︷ ︸
WCarnotTB→TC
= D(hD − T0sD) + B(hB − T0sB)− F(hF − T0sF) (1.4)
Los dos te´rminos del lado izquierdo de la Ecuacio´n (1.4), son el trabajo de una ma´quina de
Carnot que opera entre TB y TC, WCarnotTB→TC . El te´rmino, hi − T0si, es la disponibilidad energe´tica
de cada flujo de materia que ingresa o sale del sistema. De lo anterior se tiene que el trabajo
de separacio´n mı´nimo esta´ dado por la diferencia entre la disponibilidad energe´tica de las
corrientes de materia que ingresan y salen de la columna de destilacio´n.
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1.2.2. Trabajo de separacio´n real
En operaciones reales de destilacio´n la cantidad de trabajo requerido para realizar la separa-
cio´n es mayor que la determinada por la Ecuacio´n (1.4), ya que parte de la energı´a se degrada
debido a las irreversibilidades del proceso.
Al considerar las irreversibilidades, la ecuacio´n del balance de entropı´a se modifica,
FsF +
Q˙B
TB
+
dsirr
dt
= DsD + BsB +
Q˙C
TC
(1.5)
donde dsirr/dt es la entropı´a generada en el sistema, la cual tiene en cuenta todas las irre-
versibilidades asociadas al proceso (i.e., diferencia de presio´n, de temperatura, de potencial
quı´mico, reacciones quı´micas, etc.). De acuerdo a la segunda ley, en todo proceso real dsirr/dt
es mayor que cero [19].
Usando el mismo procedimiento para la obtencio´n de la Ecuacio´n (1.4), se tiene que el trabajo
de separacio´n real es:
Wsepreal = D(hD − T0sD) + B(hB − T0sB)− F(hF − T0sF)︸ ︷︷ ︸
Wsepmin
+T0
dsirr
dt
(1.6)
en donde T0(dsirr/dt) es el trabajo perdido en el sistema.
La eficiencia termodina´mica de segunda ley, η I I , relaciona el trabajo mı´nimo de separacio´n
con el trabajo real bajo las mismas condiciones [42]:
η I I =
Wsepmin
Wsepmin + T0(dsirr/dt)
(1.7)
De acuerdo a la Ecuacio´n (1.6), la eficiencia termodina´mica del sistema aumentara´ si se logra
minimizar su generacio´n de entropı´a. En procesos de destilacio´n reales, la eficiencia termo-
dina´mica es baja, e.g., en el caso de la destilacio´n del aire es del 18 %, en unidades de destila-
cio´n de crudo e´sta es del orden del 12 % [67].
1.3. Termodina´mica irreversible
La termodina´mica de procesos irreversibles (TPI) permite una descripcio´n sistema´tica de los
procesos de transporte en sistemas globalmente fuera del equilibrio, ası´ como, la determina-
cio´n de la generacio´n de entropı´a asociada a las irreversibilidades del sistema [42]. Esta teorı´a
se apoya en el supuesto del equilibrio local, el cual considera que un sistema globalmente
fuera del equilibrio esta´ formado por subsistemas lo suficientemente pequen˜os para que al in-
terior de cada uno de ellos exista equilibrio, pero con el suficiente nu´mero de mole´culas para
que las propiedades termodina´micas este´n definidas y las ecuaciones fenomenolo´gicas sean
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aplicables [14].
La suposicio´n del equilibrio local junto con las ecuaciones de conservacio´n de masa, energı´a,
carga y cantidad de movimiento aplicadas a cada subsistema, permite reformular la segunda
ley de la termodina´mica en te´rminos de la velocidad local de generacio´n de entropı´a (VLGE),
obtenie´ndose que la expresio´n de la VLGE, σ, es una combinacio´n lineal de flujos Jk y fuerzas
termodina´micas Xk [19].
σ =∑
k
JkXk (1.8)
A su vez, para sistemas no muy lejos del equilibrio, los flujos son proporcionales a las fuerzas4
Jk =∑
k
likXk (1.9)
donde, lik es el coeficiente fenomenolo´gico (CF) o conductividad de Onsager. Los CFs forman
una matriz sime´trica [14],
lik = lki (1.10)
La Ecuacio´n (1.10) se conoce como la relacio´n de reciprocidad de Onsager [14]. El uso de estas
relaciones permite una reduccio´n significativa en la determinacio´n experimental de los CFs.
En la TPI lineal los CFs no son funciones de los flujos o las fuerzas, sino de los para´metros
locales de estado tales como la presio´n, la temperatura y la composicio´n [20].
La TPI puede usarse de dos formas, la primera consiste en la formulacio´n de las ecuaciones
de transporte, con el fin de determinar la velocidad de un proceso fuera del equilibrio; la se-
gunda, tiene que ver con el ca´lculo de la generacio´n de entropı´a, dsirr/dt, al interior de un
sistema, lo que la convierte en una herramienta valiosa para el ana´lisis, disen˜o y optimizacio´n
de procesos quı´micos.
Un ejemplo notable de la utilidad de la TPI es el caso de la transferencia de masa en sistemas
multicomponente [84, 64, 80, 12, 93], en donde las ecuaciones de transporte se derivan de ma-
nera directa, evitando las generalizaciones empı´ricas de la ley de Fick.
En lo concerniente al ca´lculo y minimizacio´n de la entropı´a generada (producida), se han
desarrollado trabajos relacionados con intercambiadores de calor [37], reactores quı´micos [36],
destilacio´n binaria [17] y multicomponente en equipos de platos perforados [96], ası´ como
ana´lisis de procesos quı´micos con unidades conectadas [75]. No obstante, la mayorı´a de estos
trabajos emplean simplificaciones que limitan su utilidad en procesos a escala industrial.
4Las expresiones de este tipo hacen parte de la teorı´a de la termodina´mica de no equilibrio lineal,
que es aplicable a la mayorı´a de feno´menos de transporte encontrados en ingenierı´a quı´mica [14].
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1.3.1. Estados de mı´nima generacio´n de entropı´a
El uso de la TPI, el ca´lculo variacional y el control o´ptimo han permitido formular una serie de
teoremas que definen los estados de mı´nima produccio´n de entropı´a para sistemas en estado
estacionario.
Uno de los teoremas ma´s populares es el de Prigogine [14], el cual establece que un estado
estacionario tiene la mı´nima produccio´n de entropı´a respecto a cualquier otro estado posible
con las mismas condiciones de frontera. El resultado se obtiene cuando los coeficientes feno-
menolo´gicos son constantes, por lo que el gradiente de los para´metros termodina´micos debe
ser suficientemente pequen˜o. En un proceso quı´mico este teorema no es aplicable debido a
que los coeficientes fenomenolo´gicos no son constantes, por lo que un proceso en estado esta-
cionario no es necesariamente un estado de mı´nima entropı´a.
Existen otros dos teoremas, mucho ma´s aplicables a los procesos quı´micos, conocidos como
los teoremas de la equiparticio´n de la entropı´a generada y de la equiparticio´n de las fuerzas.
Teorema de la equiparticio´n de la entropı´a generada La produccio´n total de entropı´a es
mı´nima cuando la velocidad local de produccio´n de entropı´a se distribuye uniformemente (equiparticio-
nada) a lo largo de las variables espacio y/o tiempo [86].
Teorema de la equiparticio´n de las fuerzas La produccio´n total de entropı´a es mı´nima cuan-
do las fuerzas termodina´micas se distribuyen uniformemente en el equipo [76].
Estos teoremas se han usado en intercambiadores de calor, columnas de destilacio´n y en reac-
tores quı´micos [37, 96, 77, 35]. La equiparticio´n de las fuerzas y de la entropı´a generada son
buenas aproximaciones al estado de mı´nima entropı´a en las partes de un sistema optimamen-
te controlado que tiene suficiente libertad. La libertad de un sistema esta´ dada por la relacio´n
entre las variables de control y las fuerzas termodina´micas [35, 33].
1.4. Propo´sito y descripcio´n del trabajo
Teniendo en cuenta que la destilacio´n es la operacio´n de separacio´n ma´s usada a nivel indus-
trial y dada su baja eficiencia energe´tica, en el presente trabajo se pretende mostrar que es
posible aumentar la eficiencia termodina´mica de los procesos de destilacio´n, especı´ficamente
la destilacio´n extractiva, mediante modificaciones en el disen˜o y condiciones de operacio´n de
las columnas, encontradas mediante el ana´lisis y la minimizacio´n la entropı´a generada en el
proceso.
El ana´lisis tiene por objeto cuantificar la influencia que tienen las condiciones de proceso y de
disen˜o sobre la eficiencia del mismo, mientras que en la optimizacio´n se buscan las condicio-
nes operacionales y algunas caracterı´sticas de disen˜o que maximizan la eficiencia del proceso
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dentro de ciertas restricciones tales como: pureza de los productos, recuperacio´n del compo-
nente de intere´s, taman˜o de los equipos, etc.
En el Capı´tulo 2 se estudia la influencia que tienen las variables de proceso tales como: la re-
lacio´n de reflujo, el estado de las corrientes de alimento, la transferencia de calor y masa entre
las fases lı´quido y vapor y el mezclado de las corrientes, sobre la entropı´a generada en las
columnas extractiva y de recuperacio´n de solvente, por separado.
Debido a la importancia que tienen la transferencia de calor y masa lı´quido-vapor como
irreversibilidad, y a que en la mayorı´a de modelos disponibles se desprecia el efecto de los
feno´menos acoplados de transferencia de calor y masa, se propone un modelo de no equi-
librio basado en la termodina´mica de procesos irreversibles en el cual se tiene en cuenta el
acople entre los feno´menos de transferencia (Capı´tulo 3), con el fin de comparar las prediccio-
nes de e´ste con un modelo de no equilibrio convencional [84], en cuanto a la generacio´n de
entropı´a y a los fluxes de transferencia de calor y masa.
Los Capı´tulos 4 y 5 se enfocan en la influencia que tiene el disen˜o de la columna sobre la
eficiencia termodina´mica del proceso, para ello se comparan los disen˜os o´ptimos de colum-
nas adiaba´ticas y con intercambiadores de calor secuenciales (columnas SHE). Las columnas
se optimizan individualmente en el Capı´tulo 4, mientras que en el Capı´tulo 5 se optimiza el
proceso completo que involucra las unidades conectadas, a saber: las columnas de destilacio´n
extractiva y de recuperacio´n de solvente, y los intercambiadores de calor.
La contribucio´n que tiene este trabajo al conocimiento radica en la metodologı´a usada y en
el disen˜o del proceso. Aunque el proceso de destilacio´n extractiva se ha estudiado y opti-
mizado desde el punto de vista econo´mico y energe´tico [48, 83] en ningu´n trabajo, segu´n el
conocimiento del autor, se ha utilzado la termodina´mica irreversible como herrramienta para
el ana´lisis y la optimizacio´n de este proceso especı´fico; tampoco se han usado columnas SHE
en dichas optimizaciones. A pesar de que otros autores han optimizado columnas SHE [32],
e´stas no han estado conectadas con otras unidades de proceso, como es el caso que se trata en
esta tesis.
Cada capı´tulo de esta tesis se ha escrito como una unidad independiente y la mayorı´a de e´stos
se ha sometido a diferentes revistas y conferencias internacionales [59, 61, 60, 62, 63].
Capı´tulo 2
Generacio´n de entropı´a en columnas de
destilacio´n
Resumen
A partir de un modelo de no equilibrio y de la termodina´mica de procesos irreversibles se
cuantifican las irreversibilidades asociadas a los procesos de mezcla y de transferencia de
calor y masa en la regio´n lı´quido-vapor en columnas de destilacio´n empacadas con alimenta-
cio´n sencilla y doble, que en un sistema de destilacio´n extractiva corresponden a la columna
de recuperacio´n y extractiva, respectivamente; y se realiza un ana´lisis de sensibilidad de las
diferentes variables de operacio´n sobre la generacio´n de entropı´a en las columnas.
Los resultados obtenidos muestran que la principal irreversibilidad en la columna extractiva
se debe a la mezcla en los puntos de alimentacio´n, mientras que la transferencia de calor y
masa son los feno´menos responsables de casi la totalidad de la entropı´a generada en la co-
lumna de recuperacio´n (98 % del total generado en esta columna). El ana´lisis de sensibilidad
permite determinar que, la relacio´n de alimentacio´n en la columna extractiva es la variable
de optimizacio´n ma´s influyente en la generacio´n de entropı´a, mientras que en la columna de
recuperacio´n es la relacio´n de reflujo.
El mapeo de entropı´a generada y el ana´lisis de sensibilidad permiten establecer que las con-
diciones de operacio´n en las que se logra una distribucio´n ma´s homoge´nea de la tarea de se-
paracio´n son preferibles (desde el punto de vista de generacio´n de entropı´a) a las condiciones
que concentran la tarea de separacio´n en una zona particular del equipo.
2.1. Introduccio´n
La decreciente disponibilidad de los recursos energe´ticos derivados del petro´leo y el dan˜o
ambiental generado por su uso, han motivado la bu´squeda de fuentes alternativas de energı´a
renovables y amigables con el ambiente. El etanol, obtenido de fuentes biolo´gicas por vı´a fer-
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mentativa (bioetanol), se encuentra entre las fuentes ma´s promisorias de energı´a alternativa
a los combustibles fo´siles [40]; sin embargo, la purificacio´n del etanol mediante destilacio´n
consume entre el 50 y 80 % de la energı´a requerida en todo el proceso [68]. Aunque existen di-
versos procesos para la deshidratacio´n de etanol, tales como: destilacio´n azeotro´pica, tamices
moleculares y pervaporacio´n; la destilacio´n extractiva, empleando etilenglicol como agente de
extraccio´n, ha mostrado ser un proceso competitivo desde el punto de vista energe´tico [30, 48].
Tradicionalmente el ana´lisis energe´tico de procesos se realiza usando la primera ley de la ter-
modina´mica; sin embargo, la segunda ley permite realizar un ana´lisis desde un punto de vista
diferente, cuantificando las irreversibilidades del proceso a trave´s de la entropı´a generada. En
el ana´lisis por segunda ley, la eficiencia energe´tica de un proceso se basa en la calidad de la
energı´a ma´s que en la cantidad de energı´a empleada, que es el enfoque utilizado en el ana´lisis
de primera ley. La calidad de la energı´a radica en el potencial que e´sta tiene para ser conver-
tida en trabajo u´til, por lo que en un ana´lisis de segunda ley lo que se busca es cuantificar y
minimizar la pe´rdida de la calidad de la energı´a debido a las irreversibilidades asociadas al
disen˜o y a las condiciones de operacio´n del equipo.
La termodina´mica de procesos irreversibles (TPI) es especialmente u´til en el ca´lculo de la
generacio´n de entropı´a en sistemas globalmente fuera del equilibrio, como es el caso de la
destilacio´n, donde existe transferencia de calor y masa simulta´nea.
Debido a que la entropı´a generada depende de la trayectoria seguida en el proceso (i.e., condi-
ciones de operacio´n y disen˜o), es posible buscar rutas alternativas para llevar a cabo el proceso
con menor generacio´n de entropı´a; para ello, debe realizarse inicialmente un mapeo de gene-
racio´n de entropı´a, en el que se identifiquen los feno´menos del proceso y las zonas del equipo
con mayor generacio´n de entropı´a, en las condiciones actuales, los cuales se convertira´n en los
focos de mejora potencial del proceso.
El propo´sito de este capı´tulo es usar la TPI y un modelo de destilacio´n de no equilibrio pa-
ra realizar el mapeo detallado de la generacio´n de entropı´a en las columnas del sistema de
destilacio´n extractiva, identificando el peso relativo de las irreversibilidades del proceso y su
variacio´n con las condiciones de proceso, como son: la relacio´n de reflujo, la relacio´n de los
flujos de alimentacio´n y las temperaturas de las corrientes que alimentan la columna.
2.2. El modelo de no equilibrio
El modelo de destilacio´n de no equilibrio se basa principalmente en el ca´lculo de las velocida-
des de transferencia de calor y masa entre las fases lı´quida y vapor en el equipo. Una de las
ventajas de este modelo, respecto al modelo de equilibrio, es que provee una descripcio´n ma´s
detallada del comportamiento real del proceso de destilacio´n, sin necesidad de suponer una
eficiencia de etapa. Este modelo puede usarse para simular columnas de platos y empacadas
en sistemas binarios o multicomponente. La presentacio´n que aquı´ se hace se basa en el traba-
jo de Taylor y Krishna [84].
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Figura 2.1: Esquema de una etapa de no equilibrio. V, L son los flujos de vapor y l´ıquido respecti-
vamente; n es el nu´mero de la etapa; xn, yn son las fracciones molares del l´ıquido y del vapor que
abandonan la etapa. FLn , FVn son las corrientes de l´ıquido y vapor que alimentan la etapa n.
Un segmento empacado (o un plato) de una columna de destilacio´n (Figura 2.1) puede con-
siderarse formado de tres zonas principales: la fase lı´quida, L; la fase vapor, V; y la interfase,
I. La transferencia del componente j, Jj, y de energı´a, Je, entre el vapor y el lı´quido se lleva a
cabo a trave´s de la interfase; esta u´ltima se supone que posee un resistencia despreciable a la
transferencia de calor y masa, por lo que la condicio´n de equilibrio lı´quido-vapor prevalece
en todo momento en la interfase.
Las ecuaciones que conforman el modelo de no equilibrio, se obtienen a partir de los balances
de masa y energı´a en las fases lı´quido, vapor e interfase; ası´ como, de las expresiones para el
ca´lculo de las velocidades de transferencia de calor y masa, y de la condicio´n de equilibrio en
la interfase. En las ecuaciones que se derivan a continuacio´n se considera que la transferencia
de calor y masa son positivas cuando van de la fase lı´quida a la fase vapor y que la interfase
es el marco de referencia para el ca´lculo de los fluxes de transferencia de masa.
El balance por componente en la fase lı´quida, para una mezcla de NC componentes, se escribe
como:
MLj,n : f
L
j,n + Ln−1xj,n−1 − Lnxj,n −N Lj,n = 0 (j = 1, ..., NC) (2.1)
donde f Lj,n es el flujo de alimentacio´n del componente j a la etapa n en fase lı´quida.
El balance por componente en la fase vapor es:
MVj,n : f
V
j,n +Vn+1yj,n+1 −Vnyj,n +N Vj,n = 0 (j = 1, ..., NC) (2.2)
donde f Vj,n es el flujo de alimentacio´n del componente j a la etapa n en fase vapor. El u´ltimo
te´rmino del lado izquierdo en las Ecuaciones (2.1) y (2.2) es la pe´rdida o ganancia neta del
componente j debido a la transferencia de masa,
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N Lj =
∫ A
0
JLj dA (2.3)
N Vj =
∫ A
0
JVj dA (2.4)
donde Jj es el flux del componente j, en un punto especı´fico de la dispersio´n lı´quido-vapor,
teniendo la interfase como marco de referencia, siendo A el a´rea interfacial.
El balance por componente en la interfase es:
MIj,n : N Lj −N Vj = 0 (j = 1, ..., NC) (2.5)
Los balances de masa totales en las fases lı´quido y vapor son:
MLn : F
L
n + Ln−1 − Ln −N LT = 0 (2.6)
y
MVn : F
V
n +Vn+1 −Vn +N VT = 0 (2.7)
donde FLn y FVn son los flujos de lı´quido y vapor alimentados a la etapa n, respectivamente.
Las ecuaciones de balance de masa total se usan para asegurar la consistencia de la suma de
composiciones de cada una de las fases.
El balance de energı´a en la fase lı´quida es:
EL : FLn h
L
n + Ln−1hLn−1 − LnhLn − E L = 0 (2.8)
donde hL es la entalpı´a molar de la corriente de lı´quido. El balance de energı´a en la fase vapor
se escribe como,
EV : FVn h
V
n +Vn+1h
V
n+1 −VnhVn + EV = 0 (2.9)
siendo hV la entalpı´a molar de la corriente de vapor. Los te´rminos E L y EV son la pe´rdida o
ganancia de energı´a en la fase lı´quido y vapor debido a la transferencia de energı´a entre las
fases,
E L =
∫ A
0
JLe dA (2.10)
y
EV =
∫ A
0
JVe dA (2.11)
Los te´rminos JLe y JVe son los fluxes de transferencia de energı´a en la fase, que de forma general
se pueden calcular como:
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Jpie = J
′pi
q +
NC
∑
j=1
Jpij h¯
pi
j (pi : L, V) (2.12)
donde el primer te´rmino del lado derecho es la transferencia de calor mensurable, compuesta
por los te´rminos asociados a la conduccio´n y al flujo de calor debido a la difusio´n de mate-
ria (efecto Dufour) [14], mientras que el segu´ndo te´rmino es la transferencia convectiva de
energı´a, siendo h¯j la entalpı´a parcial molar del componente j.
El balance de energı´a en la interfase es,
EI : E L − EV = 0 (2.13)
La velocidad de transferencia de masa en cada una de las fases se calcula a partir de la si-
guientes expresiones,
JLj = J
∗L
j + xj
NC
∑
k=1
JLk (2.14)
JVj = J
∗V
j + yj
NC
∑
k=1
JVk (2.15)
donde J∗Lj y J
∗V
j son los fluxes difusivos del componente j en la fase lı´quida y vapor, calculados
a partir de las siguientes expresiones,(
J∗L
)
= CL
[
kL
]
(x− xI) (2.16)
y (
J∗V
)
= CV
[
kV
]
(yI − y) (2.17)
en donde
(
J∗L
)
,
(
J∗V
)
son vectores columna de los fluxes difusivos; CL, CV son las densidades
molares del lı´quido y del vapor; xI , yI son las composiciones del lado del lı´quido y del lado del
vapor en la interfase (vector columna); x, y son las fracciones molares en el seno del lı´quido
y del vapor respectivamente (vector columna). Las matrices de coeficientes de transferencia
de masa del lı´quido y del vapor,
[
kL
]
y
[
kV
]
, se calculan usando correlaciones empı´ricas o
modelos de transferencia de masa [84, 95].
La transferencia de masa total en cada una de las fases, Ecuaciones (2.3) y (2.4), es:(
NL
)
= CL
[
kL
]
A(x− xI) +N LT (x) (2.18)(
NV
)
= CV
[
kV
]
A(yI − y) +N VT (y) (2.19)
En las Ecuaciones (2.18) y (2.19) se supone que las composiciones del seno del lı´quido y del
vapor son iguales a las del lı´quido y el vapor que abandonan la etapa; i.e., se usa un modelo
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de mezcla total en el seno de cada una de las fases.
El flux mensurable de transferencia de calor, J
′
q, usado en la Ecuacio´n. (2.12), se calcula como:
J
′L
q = h
L(TL − T I) (2.20)
y
J
′V
q = h
V(T I − TV) (2.21)
donde hpi (pi : L, V) es el coeficiente convectivo de transferencia de calor, el cual puede calcu-
larse usando un modelo de transferencia de calor, correlaciones empı´ricas y/o analogı´as entre
transferencia de calor y masa. Las velocidades netas de transferencia de energı´a, Ecuaciones
(2.10) y (2.11), son:
E L = hL A(TL − T I) +
NC
∑
j=1
N Lj h¯Lj (2.22)
EV = hV A(T I − TV) +
NC
∑
j=1
N Vj h¯Vj (2.23)
La condicio´n de equilibrio de fases en la interfase es,
QIj,n : y
I
j,n − Kj,nxIj,n = 0 (j = 1, . . . , NC) (2.24)
donde Kj,n es la razo´n de equilibrio calculada a la temperatura, composicio´n y presio´n de la
interfase en la etapa o segmento n, que considerando la no idealidad de las fases se calcula
como:
Kj,n =
γj,nPsatj,n
φˆj,nPn
(2.25)
donde γj,n, φˆj,n son los coeficientes de actividad y fugacidad, y Psatj,n , Pn son la presio´n de sa-
turacio´n y la presio´n de la etapa. Los coeficientes de actividad y la presio´n de saturacio´n se
evalu´an a las condiciones del lado del lı´quido de la interfase, mientras que los coeficientes de
fugacidad se evalu´an a las condiciones del lado del vapor de la interfase.
Finalmente se verifica la consistencia de la suma de las fracciones molares del lado del vapor
y del lı´quido en la interfase,
SLIj,n :
NC
∑
j=1
xIj,n − 1 = 0 (2.26)
SVIj,n :
NC
∑
j=1
yIj,n − 1 = 0 (2.27)
2.3. GENERACIO´N DE ENTROPI´A 15
En el planteamiento del modelo de no equilibrio para una columna de destilacio´n, tanto el
calderı´n como el condensador se consideran como etapas de equilibrio [84]. Las ecuaciones
que modelan la etapa en equilibrio son:
Mj,n : Vnyj,n + Lnxj,n −Vn+1yj,n+1 − Ln−1xj,n−1 − Fnzj,n = 0 (2.28a)
Qj,n : Kj,nxj,n − yj,n = 0 (2.28b)
SVn :
NC
∑
j=1
yj,n − 1 = 0 (2.28c)
SLn :
NC
∑
j=1
xj,n − 1 = 0 (2.28d)
En : VnhVn + Lnh
L
n −Vn+1hVn+1 − Ln−1hLn−1 − FnhFn + Q˙n = 0 (2.28e)
en donde M son los balances de masa, por componente y total en la etapa n, Q es la relacio´n
de equilibrio entre las corrientes de lı´quido y vapor, S son las ecuaciones de suma de las
fracciones de los componentes en las fases lı´quido y vapor que abandonan la etapa, y E es el
balance de energı´a.
2.3. Generacio´n de entropı´a
Las principales irreversibilidades asociadas al proceso de destilacio´n son: la transferencia de
calor y masa lı´quido-vapor, el mezclado en cada etapa de las corrientes de lı´quido y vapor
provenientes de las etapas superiores e inferiores, el mezclado de las corrientes de alimento
con las corrientes internas de la columna, la caı´da de presio´n en la columna y la transferencia
de calor externa tanto en el rehervidor como en el condensador. Las irreversibilidades que se
analizan en este capı´tulo no incluyen la caı´da de presio´n en el sistema ni la transferencia de
calor externa en el condensador y el rehervidor; ya que la caı´da de presio´n contribuye poco a
la irreversibilidad total del proceso [15], mientras que la influencia que tiene la transferencia
de calor externa, con una diferencia finita de temperatura, sobre la generacio´n de entropı´a es
objeto de ana´lisis en los Capı´tulos 4 y 5 de este documento.
La entropı´a total generada en un segmento (o etapa) de una columna de destilacio´n se calcula
mediante el balance de entropı´a, mientras que la fraccio´n generada por los procesos de trans-
ferencia de calor y masa entre el lı´quido y el vapor se calcula usando la TPI; de esta forma, la
diferencia entre la entropı´a total generada en la etapa y la generada en los procesos de trans-
ferencia de calor y masa en la regio´n lı´quido-vapor es la entropı´a que generan los procesos de
mezcla de las corrientes internas de la columna y, en el caso de los puntos de alimentacio´n,
incluye el mezclado de las corrientes de alimento con las corrientes internas de la columna de
destilacio´n.
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2.3.1. Entropı´a generada en un segmento de la columna, el conden-
sador y el rehervidor
El balance de entropı´a permite calcular la entropı´a generada en un segmento n de la columna
de destilacio´n, dsirr,n/dt, como:
dsirr,n
dt
= VnsVn + Lns
L
n −Vn+1sVn+1 − Ln−1sLn−1 − FVn sVFn − FLn sLFn (2.29)
aquı´ V, L son los flujos internos de lı´quido y vapor de la columna, FL y FV son los flujos
de alimento como lı´quido y vapor, respectivamente; s es la entropı´a molar de la corriente.
Los subı´ndices n− 1 y n + 1, identifican los segmentos superior e inferior de la columna (ver
Figura 2.1), y los superı´ndices L y V se usan para denotar las fases lı´quido y vapor, respecti-
vamente.
La generacio´n de entropı´a en un condensador total con transferencia de calor reversible,
dsirr,c/dt, es:
dsirr,c
dt
= V2(sLc − sV2 )−
Q˙c
Tc
(2.30)
en donde Tc y Q˙c son la temperatura y la carga de calor en el condensador, respectivamen-
te, mientras que la entropı´a generada en un rehervidor con transferencia de calor reversible,
dsirr,B/dt, se calcula como:
dsirr,B
dt
= VBsVB + Bs
L
B − LmsVm −
Q˙B
TB
(2.31)
siendo Q˙B y TB la carga de calor y la temperatura en el rehervidor; el subı´ndice B se usa para
las corrientes que salen del rehervidor y el subı´ndice m se usa para la corriente que ingresa al
rehervidor.
2.3.2. Generacio´n de entropı´a en la regio´n lı´quido-vapor
La transferencia de calor y masa en un segmento de la columna se modela empleando la teorı´a
de la pelı´cula. Segu´n esta teorı´a, las resistencias a la transferencia de calor y masa se ubican en
las pelı´culas del lı´quido y del vapor, y en la interfase (ver Figura 2.2).
La entropı´a generada en la regio´n lı´quido-vapor, dslvirr/dt, es la suma de la entropı´a producida
en cada uno de los subsistemas que la componen, a saber: la pelı´cula del lı´quido, la interfase
y la pelı´cula del vapor.
dslvirr
dt
=
dsl firr
dt
+
dsIirr
dt
+
dsv firr
dt
(2.32)
Si se considera que la interfase se encuentra en equilibrio, su entropı´a generada es cero,
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Figura 2.2: Representacio´n de las variables involucradas en la generacio´n de entrop´ıa en la pel´ıcula
usando la teor´ıa de la pel´ıcula. En donde δpiH, δ
pi
m son los espesores de las resistencias a la transferencia
de calor y masa en la fase pi : L, V.
dsIirr
dt
= 0 (2.33)
La termodina´mica de procesos irreversibles muestra que, para un proceso isoba´rico, la veloci-
dad local de generacio´n de entropı´a en la pelı´cula, σ, viene dada por la suma de los productos
de los flujos y fuerzas conjugadas asociadas a la transferencia de calor y masa [19],
σ = Je · ∇
(
1
T
)
−
NC
∑
j=1
Jj · ∇
(µi
T
)
(2.34)
La entropı´a generada en la pelı´cula del lı´quido, dsl firr/dt, y del vapor, ds
v f
irr/dt, se obtiene al rea-
lizar la integral de volumen de la Ecuacio´n (2.34). Considerando estas pelı´culas como planas,
con transporte unidireccional de masa y energı´a, la entropı´a generada en cada una de ellas es:
dsl firr
dt
= Je A
(
1
T IL
− 1
TL
)
−
NC
∑
j=1
Nj
(
µILj
T IL
−
µLj
TL
)
(2.35)
dsv firr
dt
= Je A
(
1
TV
− 1
T IV
)
−
NC
∑
j=1
Nj
(
µVj
TV
−
µIVj
T IV
)
(2.36)
en donde µLj , µ
V
j son los potenciales quı´micos del componente j, calculados a las condiciones
del seno del lı´quido y del vapor; µILj , µ
IV
j y T
IL, T IV son los potenciales quı´micos del compo-
nente j y las temperaturas del lado del lı´quido y del vapor en la interfase, respectivamente.
Como se propuso anteriormente, la entropı´a generada por los procesos de transferencia de ca-
lor y masa en la regio´n lı´quido-vapor corresponde a la suma de las contribuciones de cada uno
de los subsistemas, Ecuaciones (2.35) y (2.36); al considerar que la interfase esta´ en equilibrio,
µILj = µ
IV
j y T
IL = T IV , luego:
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dslvirr
dt
= Je A
(
1
TV
− 1
TL
)
−
NC
∑
j=1
Nj
(
µVj
TV
−
µLj
TL
)
(2.37)
La relacio´n de Gibbs-Helmholtz [19] permite calcular el potencial quı´mico del lado del vapor
en te´rminos de la temperatura del lı´quido como:
µVj
TV
=
µVj (T
L)
TL
+ h¯Vj
(
1
TV
− 1
TL
)
−
∫ TV
TL
∫ TTV CVpj dT
T2
 dT (2.38)
en donde CVpj es la capacidad calorı´fica parcial molar del componente j en la fase gaseosa. El
flux de energı´a calculado en el lado del vapor es,
Je = J
′V
q +
NC
∑
j=1
Jjh¯Vj (2.39)
La entropı´a generada en la pelı´cula, escrita en te´rminos del flux de calor mensurable, se obtiene
al reemplazar las Ecuaciones. (2.38) y (2.39) en la Ecuacio´n (2.37),
dslvirr
dt
= J
′V
q A
(
1
TV
− 1
TL
)
−
NC
∑
j=1
Nj
(
µVj (T
L)− µLj
TL
)
+
NC
∑
j=1
Nj
∫ TV
TL
∫ TTV CVpj dT
T2
 dT (2.40)
El segundo te´rmino del lado derecho que se encuentra entre pare´ntesis en la Ecuacio´n (2.40)
se calcula en funcio´n de las fugacidades de los componentes en la fase respectiva,
µVj (T
L)− µLj
TL
= R ln
(
fˆ Vj
fˆ Lj
)
(2.41)
Las fugacidades de los componentes en las mezclas se calculan usando los coeficientes de
fugacidad, φˆj, para la fase vapor y de actividad, γj, en la fase lı´quida,
fˆ Vj = φˆjyjP (2.42)
fˆ Lj = γjxjP
sat
j (2.43)
Los valores de los coeficientes de actividad y de fugacidad pueden obtenerse a partir de mo-
delos de energı´a de Gibbs en exceso y ecuaciones de estado.
2.4. Sensibilidad parame´trica
La sensibilidad parame´trica permite establecer el cambio en el comportamiento de un siste-
ma respecto a la variacio´n de sus para´metros [92]. En este trabajo es de intere´s determinar
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Tabla 2.1: Caracter´ısticas del empaque de las columnas.
Unidades
Tipo de empaque Nutter ring # 0, 7 –
Material del empaque Acero inoxidable 316L –
Taman˜o del empaque 25, 4 mm
A´rea superficial especı´fica 167, 3 m2m−3
Tensio´n superficial crı´tica 75 din cm−1
Factor de empaque 0, 1215 m−1
Fraccio´n vacı´a 0, 978 –
la influencia de las condiciones operacionales de las columnas de destilacio´n sobre la en-
tropı´a generada en el proceso. El coeficiente de sensibilidad de la entropı´a generada respecto
al para´metro θ, CSθ , se calcula como [92]:
CSθ =
∂
∂θ
(
dsirr
dt
)
(2.44)
Los coeficientes de sensibilidad se ven afectados por los ordenes de magnitud de los para´me-
tros, lo que puede conducir a conclusiones equivocadas cuando se comparan coeficientes de
sensibilidad de para´metros con diferente orden de magnitud; una manera de evitar este pro-
blema es multiplicar el coeficiente de sensibilidad por la variacio´n ma´xima del para´metro
estudiado [23], ∆θmax, con lo cual se genera el coeficiente de sensibilidad escalado, CSEθ ,
CSEθ = CSθ∆θmax (2.45)
La importancia relativa de cada uno de los para´metros sobre la entropı´a generada se deter-
mina comparando el orden de magnitud de los coeficientes de sensibilidad escalados de cada
uno de los para´metros.
2.5. Estudio de casos
Se simulan dos columnas de destilacio´n empacadas (las caracterı´sticas del empaque se pre-
sentan en la Tabla 2.1) la primera es una columna con dos alimentos (columna extractiva), en
la cual se busca obtener etanol de alta pureza en el destilado (xE,D ≥ 0, 99) a partir de una
mezcla agua/etanol. La segunda columna (columna de recuperacio´n) tiene una sola corrien-
te de alimentacio´n, en donde se obtiene etilenglicol de alta pureza en la corriente de fondo
(xEG,B ≥ 0, 99) a partir de la mezcla agua/etilenglicol.
2.5.1. Casos base
El disen˜o considerado para la columna extractiva (Tablas 2.2 y 2.3) se basa en la columna de
destilacio´n extractiva a escala piloto que se encuentra ubicada en los Laboratorios de Inge-
nierı´a Quı´mica de la Universidad Nacional de Colombia sede Bogota´ [27], mientras que las
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Tabla 2.2: Dimensiones de las columnas.
Extractiva Recuperacio´n Unidades
Dia´metro de la columna 0, 127 0, 89 m
Altura total del empaque 9 6 m
Altura del empaque sobre el alimento superior 1 – m
Altura del empaque sobre el alimento inferior 6 2, 1 m
condiciones usadas para la simulacio´n de la columna de recuperacio´n son gene´ricas (Tabla
2.2); i.e., la relacio´n de reflujo y la condicio´n del alimento no provienen de un estudio de op-
timizacio´n previo, y el flujo procesado no esta´ relacionado con la corriente de fondo de la
columna extractiva; no obstante, se tuvo en cuenta que para el dia´metro de la columna el flu-
jo fuera 80 % del flujo de inundacio´n, que es valor recomendado en el disen˜o de columnas
empacadas [41].
2.5.2. Para´metros de operacio´n estudiados
Considerando que en el presente capı´tulo se busca identificar la importancia relativa de los
diferentes para´metros de operacio´n en la generacio´n de entropı´a, ası´ como las irreversibili-
dades responsables de dicha generacio´n, como paso previo a la optimizacio´n de la eficiencia
energe´tica, se consideran las caracterı´sticas de disen˜o fijas; i.e., el dia´metro, el taman˜o y el seg-
mento de alimentacio´n de cada columna; ası´ como la presio´n, y se estudian los para´metros
operacionales.
En columnas de destilacio´n sencillas, con un alimento y dos productos, es bien sabido que
adema´s de las caracterı´sticas de disen˜o, la relacio´n de reflujo, RR, y la temperatura del ali-
mento, TFL, son las variables de mayor efecto sobre la tarea de separacio´n ası´ como sobre el
consumo energe´tico [79].
En columnas extractivas, adema´s de las variables anteriormente mencionadas, se deben in-
cluir la relacio´n entre la mezcla a separar y el solvente de extraccio´n, Fr, y la temperatura del
agente de extraccio´n, TFU , pues e´stas afectan dra´sticamente la tarea de separacio´n, pudiendo
hacer, en algunos casos, inalcanzable la tarea de separacio´n propuesta [21].
2.5.3. Propiedades fisicoquı´micas y me´todos computacionales
Las propiedades en exceso de la fase lı´quida se calculan usando el modelo NRTL que es ade-
cuado para describir mezclas lı´quidas altamente no ideales [73], mientras que la fase vapor se
considera como un gas ideal porque el sistema opera a una presio´n relativamente baja y no se
espera que existan asociaciones debidas a puentes de hidro´geno en esta fase. Los coeficientes
de transferencia de masa del lado del lı´quido y del vapor se calculan usando la correlacio´n de
Onda et al. [65], mientras que los coeficientes de transferencia de calor para la fase lı´quida y
vapor se estiman usando la analogı´a de Chilton y Colburn [10].
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Tabla 2.3: Condiciones de operacio´n de las columnas para el caso base.
Extractiva Recuperacio´n Unidades
Presio´n de la columna 0, 734 0, 734 atm
Relacio´n de reflujo molar 0, 5 1, 0 –
Alimento inferior
Flujo 2, 49 15 mol s−1
Fraccio´n molar de etanol 0, 87 0, 00 –
Fraccio´n molar de agua 0, 13 0, 23 –
Temperatura 351, 4 406, 0 K
Alimento superior
Flujo 2, 49 – mol s−1
Fraccio´n molar de etilenglicol 0, 999 – –
Fraccio´n molar de agua 0, 001 – –
Temperatura 338, 1 – K
Destilado
Flujo 0, 786 3, 457 mol s−1
Temperatura Liq. saturado Liq. saturado K
Las simulaciones se llevaron a cabo usando el paquete Ratefrac del simulador de procesos
Aspen plus que emplea un modelo de no equilibrio (ver Seccio´n 2.2) y para el ca´lculo de la
entropı´a generada se uso´ el complemento de Aspen properties para Excel. En ambas colum-
nas se especifica el mismo tipo de condensador (total), de rehervidor (parcial) y de empaque
(Nutter ring).
2.6. Resultados
Los resultados presentados en este capı´tulo consideran el mapeo de la generacio´n de entropı´a
y el ana´lisis de sensibilidad de los para´metros operacionales mencionados sobre la generacio´n
de entropı´a en las columnas extractiva y de recuperacio´n.
2.6.1. Columna con doble alimentacio´n
Mapeo de la entropı´a generada
La distribucio´n de la entropı´a generada en el equipo (Figura 2.3) muestra que: el 48 % de la
entropı´a generada proviene del calderı´n, el 52 % de la seccio´n empacada, mientras que menos
del 1 % se genera en el condensador. El ca´lculo de la entropı´a generada en las etapas, usando
el balance de entropı´a (BE) y la termodina´mica de procesos irreversibles (TPI), muestra que
los procesos de transferencia de calor y masa en la regio´n lı´quido-vapor son responsables de
casi la totalidad de la entropı´a generada en la seccio´n empacada de la columna, excepto en los
puntos de alimentacio´n, segmentos 3 y 16, en donde la mayor irreversibilidad se debe a los
22 CAPI´TULO 2. GENERACIO´N DE ENTROPI´A EN DESTILACIO´N
procesos de mezcla entre las corrientes de alimento y las corrientes internas de la columna de
destilacio´n, responsables de ∼ 96 % de la entropı´a generada en cada uno de estos puntos.
Es importante observar que, las zonas con mayor generacio´n de entropı´a coinciden con los
segmentos de la columna con variaciones considerables en composicio´n y temperatura (Figu-
ra 2.3), que corresponden al calderı´n y los puntos de alimentacio´n. En el resto de la columna
los perfiles de temperatura y composicio´n presentan variaciones relativamente pequen˜as.
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Figura 2.3: Operacio´n de la columna de destilacio´n extractiva para las condiciones base. A. Perfil
de generacio´n de entrop´ıa calculada a partir de la ecuacio´n de balance de entrop´ıa (BE) y de la
termodina´mica de procesos irreversibles (TPI). B. Perfiles de composicio´n en la fase l´ıquida. C.
Perfiles de temperatura del l´ıquido (TL) y del vapor (TV).
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Figura 2.4: Efectos de la relacio´n de alimentacio´n, Fr, en la torre extractiva. A. Entrop´ıa total
generada. B. Perfil de generacio´n de entrop´ıa. C. Fraccio´n molar de etanol en el destilado.
Variacio´n de la entropı´a generada con las condiciones de operacio´n
Relacio´n de alimentacio´n La influencia de la relacio´n de alimentacio´n, Fr, sobre la en-
tropı´a generada en la columna extractiva se muestra en la Figura 2.4, en donde se observa que
menores relaciones de alimentacio´n generan menor entropı´a en el proceso y que las zonas de
la columna donde se logra una disminucio´n importante de la entropı´a generada son el reher-
vidor y los segmentos de alimentacio´n.
Aunque la disminucio´n de la relacio´n de alimentacio´n tiene un efecto bene´fico sobre la ge-
neracio´n de entropı´a; e´sta tambie´n disminuye la pureza del etanol obtenido en el destilado,
hasta el punto de hacer imposible el proceso de separacio´n (relaciones de reflujo menores a
0.3). La relacio´n mı´nima de alimentacio´n que permite cumplir con la especificacio´n de disen˜o
de la columna (xE,D > 0, 99), es Fr ∼ 0, 5.
El coeficiente de sensibilidad escalado CSEFr (Tabla 2.4) muestra que la relacio´n de alimenta-
cio´n es el para´metro con mayor influencia sobre la entropı´a generada en la columna extractiva.
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Tabla 2.4: Coeficientes de sensibilidad para la columna extractiva.
θ CSθ ∆θmax CSEθ
Fr 2, 70 3, 5 9, 4
RR 1, 67 1, 2 2, 0
TFU −0, 11 22 −2, 4
TFL 0, 01 20 0, 02
Relacio´n de reflujo Al igual que en el caso de la relacio´n de alimentacio´n, la disminucio´n
del reflujo externo de la columna tiene efectos positivos sobre la reduccio´n de la entropı´a ge-
nerada en la columna extractiva y negativos en la separacio´n debido a la disminucio´n en la
pureza del etanol que se obtiene en el destilado (Figura 2.5).
Las zonas con mayor cambio en la entropı´a generada se encuentran nuevamente en las etapas
de alimentacio´n y en el calderı´n (Figura 2.5). No obstante, la reduccio´n neta en la generacio´n
de entropı´a se debe principalmente a la disminucio´n en la carga de calor en el calderı´n, ya
que el perfil de generacio´n de entropı´a muestra que la reduccio´n de la entropı´a generada en el
punto de alimentacio´n superior, segmento 3, incrementa la entropı´a generada en el punto de
alimentacio´n inferior (segmento 16).
La reduccio´n en la entropı´a generada en el punto de alimentacio´n superior se debe a que, al
disminuı´r la relacio´n de reflujo, el flujo interno, con el cual se mezcla el solvente de extraccio´n,
disminuye; por tanto, el valor neto de la entropı´a de mezcla tambie´n lo hace, mientras que en
la zona de alimentacio´n inferior, el alimento (la solucio´n agua-etanol) se mezcla con un flujo
interno ma´s concentrado en etilenglicol, lo que hace que exista una diferencia de composicio´n
mayor entre las corrientes a medida que el reflujo disminuye.
El coeficiente de sensibilidad escalado CSERR (Tabla 2.4) muestra que, para el intervalo anali-
zado, la relacio´n de reflujo tiene menor efecto que la relacio´n de alimentacio´n, sobre la entropı´a
generada en el proceso.
Temperatura del agente de extraccio´n La influencia de la temperatura del agente de ex-
traccio´n sobre la generacio´n de entropı´a se muestra en la Figura 2.6, en donde se observa una
disminucio´n en la entropı´a generada cuando la temperatura de la corriente de alimentacio´n
aumenta. El punto ma´s sensible de variacio´n de la entropı´a generada se ubica en la etapa de
alimentacio´n del agente de extraccio´n. A diferencia de la relacio´n de alimentacio´n y de la rela-
cio´n de reflujo, no se observa variacio´n en la composicio´n del destilado (que en todos los casos
fue xE,D = 0, 998) con la variacio´n de la temperatura de alimentacio´n del agente de extraccio´n.
La disminucio´n en la entropı´a generada se debe a que la temperatura de la corriente de ali-
mentacio´n se aproxima a la temperatura del flujo interno proveniente del segmento superior
(ver Figura 2.3).
El coeficiente de sensibilidad escalado CSETFU muestra que la temperatura del alimento su-
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Figura 2.5: Efectos de la relacio´n de reflujo, RR, en la torre extractiva. A. Generacio´n total de
entrop´ıa. B. Perfiles de generacio´n de entrop´ıa. C. Fraccio´n molar de etanol en el destilado (xE,D).
perior tiene una influencia similar a la relacio´n de reflujo, con lo que se puede afirmar que la
condicio´n del alimento superior (i.e., el flujo y la temperatura) es la variable de optimizacio´n
ma´s importante en la columna extractiva.
Temperatura de la mezcla agua/etanol El coeficiente de sensibilidad escalado para la
temperatura del alimento inferior, CSETFL , muestra que la influencia de esta variable sobre la
generacio´n de entropı´a en la columna extractiva es la menor de todas haciendo que, para el
intervalo analizado, no sea una variable importante en la optimizacio´n de la columna.
La temperatura del alimento inferior (Figura 2.6) modifica principalmente la entropı´a gene-
rada en su etapa de alimentacio´n (0, 865 W K−1 para 348, 15 K y 0, 68 W K−1 para 333, 15 K)
y en el rehervidor (1, 93 W K−1 para 348, 15 K y 2, 00 W K−1 para 333, 15 K). El incremen-
to en la temperatura del alimento genera ma´s entropı´a en el segmento de alimentacio´n por
la diferencia de temperatura entre las corrientes internas y el alimento (ver caso base Figura
2.3), mientras que la entropı´a generada en el calderı´n se reduce porque la carga de calor en el
rehervidor disminuye con el incremento de esta temperatura, estos dos efectos se compensan
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Figura 2.6: Efectos de la temperatura de los alimentos en la columna extractiva A. Generacio´n
total de entrop´ıa en funcio´n de la temperatura del etilenglicol. B. Perfiles de generacio´n de entrop´ıa
para varias temperaturas de alimentacio´n del etilenglicol. C. Generacio´n total de entrop´ıa en funcio´n
de la temperatura de alimentacio´n de la mezcla agua/etanol. D. Perfiles de generacio´n de entrop´ıa
para varias temperaturas de alimentacio´n de la mezcla agua/etanol.
parcialmente haciendo que la disminucio´n de la entropı´a total generada sea au´n menor.
2.6.2. Columna con un solo alimento
Mapeo de la entropı´a generada
El mapeo de entropı´a realizado para el caso base de la columna de recuperacio´n (Figura 2.7)
muestra que casi la totalidad de la entropı´a se genera en la seccion empacada de la columna
( 99 % del total), mientras que la entropı´a generada tanto en el condensador como en el reher-
vidor es comparativamente despreciable.
Las irreversibilidades asociadas a la transferencia de calor y masa en la regio´n lı´quido-vapor
son las principales responsables de la generacio´n de entropı´a en esta columna de destilacio´n
(83 % del total), seguida por la irreversibilidad debida a la mezcla en el punto de alimentacio´n
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(9 % del total). La zona con mayor generacio´n de entropı´a se encuentra en la regio´n central de
la columna, donde la mayor parte de la tarea de separacio´n se lleva a cabo (ver Figura 2.7),
adicionalmente, la condicio´n del alimento (TF = 406, 4 K, xEG = 0, 77) difiere de la corriente de
lı´quido con la que se mezcla (lı´quido proveniente del segmento 14, T = 377, 6 K, xEG,F = 0, 32)
estas diferencias hacen que las irreversibilidades asociadas a la mezcla sean dominantes en el
punto de alimentacio´n.
Figura 2.7: Operacio´n de la columna de recuperacio´n para las condiciones base A. Perfil de genera-
cio´n de entrop´ıa calculada a partir de la ecuacio´n de balance de entrop´ıa (BE) y de la termodina´mica
de procesos irreversibles (TPI). B. Perfil de composicio´n de la fase l´ıquida. C. Perfiles de temperatura
del l´ıquido (TL) y del vapor (TV).
Variacio´n de la entropı´a generada con las condiciones de operacio´n
Relacio´n de reflujo El efecto de la relacio´n de reflujo sobre la entropı´a generada en la co-
lumna de recuperacio´n se muestra en la Figura 2.8, en donde se observa que relaciones de
reflujo bajas disminuyen las irreversibilidades en la columna, de acuerdo con los resultados
obtenidos el menor valor de reflujo que cumple con las especificaciones de pureza del proceso
es RR ∼ 0, 45; relaciones de reflujo menores demandan un taman˜o mayor de la columna de
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Tabla 2.5: Coeficientes de sensibilidad para la columna de recuperacio´n.
θ CSθ ∆θmax CSEθ
RR 77, 2 1, 5 112, 5
TF −1, 8 26, 6 −48, 7
destilacio´n.
Los perfiles de generacio´n de entropı´a de la columna (Figura 2.8) muestran que e´sta se des-
plaza hacia la zona inferior de la columna a medida que la relacio´n de reflujo disminuye, la
razo´n de este comportamiento es que con el aumento del reflujo la tarea de separacio´n se con-
centra en la regio´n central de la columna, mientras que, se logra mejor distribucio´n de esta
tarea cuando la relacio´n de reflujo disminuye (ver Figura 2.9), lo que permite una mejor distri-
bucio´n de la generacio´n de entropı´a en el equipo; esta distribucio´n, de acuerdo con el teorema
de la equiparticio´n de las fuerzas [76], hace que la entropı´a total generada sea menor.
El coeficienciente de sensibilidad escalado (Tabla 2.5) muestra que la relacio´n de reflujo es la
variable de optimizacio´n ma´s importante en la columna de recuperacio´n.
Figura 2.8: Efectos de la relacio´n de reflujo, RR, en la columna de recuperacio´n de solvente A.
Entrop´ıa total generada en la columna. B. Perfiles de generacio´n de entrop´ıa. C. Fraccio´n molar de
etilenglicol en la corriente de fondo.
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Temperatura del alimento En el intervalo analizado, 406 − 441 K, existe un punto de
mı´nima generacio´n de entropı´a (Figura 2.10), que ocurre a TF = 433, 7 K, temperatura a la cual
el alimento se encuentra parcialmente vaporizado, con una fraccio´n de vapor V/F = 0, 28. El
alimento parcialmente vaporizado tiene una fase lı´quida rica en etilenglicol xEG,F = 0, 92 y
una fase vapor rica en agua yW,F = 0, 58, estas condiciones facilitan la tarea de separacio´n
en la zona inferior de la columna (Figura 2.9), lo que se refleja en una disminucio´n de la
entropı´a generada en esa zona, haciendo que la carga de la separacio´n se concentre en las
etapas superiores de la columna (zona de rectificacio´n) por lo que la entropı´a en esta zona
aumenta.
Figura 2.9: Distribucio´n de la tarea de separacio´n en la columna de recuperacio´n A. Efecto de la
relacio´n de reflujo. B. Efecto de la temperatura del alimento.
La temperatura a la cual se obtiene la condicio´n de mı´nima generacio´n de entropı´a es nue-
vamente aquella en la cual la tarea de separacio´n se reparte ma´s homoge´neamente que en
cualquier otra condicio´n de operacio´n de la columna (ver Figura 2.9).
El coeficiente de sensibilidad escalado mostrado en la Tabla 2.5 corresponde al intervalo de
temperaturas 415 a 433 K, el valor es un orden de magnitud inferior a la relacio´n de reflujo
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lo que indica que la temperatura del alimento es una variable de importancia moderada en la
optimizacio´n de la columna de recuperacio´n.
Figura 2.10: Efecto de la temperatura del alimento sobre la generacio´n de entrop´ıa en la columna
de recuperacio´n A. Entrop´ıa total generada en la columna. B. Perfiles de generacio´n de entrop´ıa.
C. Fraccio´n molar de etilenglicol en la corriente de fondo.
2.7. Discusio´n
2.7.1. Mapeo de la entropı´a generada
La mayorı´a de trabajos sobre destilacio´n esta´n de acuerdo en que la transferencia de masa es
la principal irreversibilidad [71, 88, 5], no obstante el trabajo de Taprap e Ishida [82] muestra
que el mezclado es la principal irreversibilidad en los procesos de destilacio´n, los resultados
obtenidos en la presente investigacio´n esta´n de acuerdo con ambas observaciones ya que la
transferencia de masa y calor en la regio´n lı´quido-vapor es la irreversibilidad dominante en
todos los puntos donde no hay alimentacio´n y el mezclado lo es en los segmentos en don-
de existe alimentacio´n. Es necesario tener en cuenta que la determinacio´n de los principales
factores de irreversibilidad en el sistema descansa sobre las propiedades del mismo (i.e., la
solucio´n a separar) y las condiciones de operacio´n, un ejemplo de ello es el ana´lisis que rea-
lizan de Koijer y Rivero [17] sobre la destilacio´n de la mezcla agua/etanol, antes del punto
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azeotro´pico, en donde concluyeron que la transferencia de masa es responsable por casi to-
da la generacio´n de entropı´a en la columna, mientras que en el proceso de deshidratacio´n de
etanol vı´a destilacio´n extractiva, la importancia del mezclado sobre la generacio´n de entropı´a
es mayor que la de la transferencia de masa, esta diferencia en las conclusiones se explica por
que en destilacio´n binaria siempre es posible minimizar la entropı´a generada por el mezclado,
optimizando el punto de alimentacio´n, para que la composicio´n y la temperatura del alimento
correspondan a la de los flujos internos en el punto de alimentacio´n, mientras que en el caso
de la columna de destilacio´n extractiva no es posible hacerlo, ya que las demandas de la ope-
racio´n hacen imposible la coincidencia de las composiciones del alimento con las corrientes
internas debido a que el agente de extraccio´n (una corriente rica en etilenglicol) se alimenta
donde la fraccio´n dominante es la de etanol y el alimento inferior (una mezcla etanol/agua) se
ubica en una regio´n de la columna rica en etilenglicol, lo que hace que estas irreversibilidades
sean inevitables.
Influencia de las condiciones de operacio´n sobre la generacio´n de entropı´a
Relacio´n de reflujo Los resultados de este capı´tulo muestran que la relacio´n de reflujo
hace que la entropı´a generada en la columna disminuya, esto esta´ de acuerdo con lo encon-
trado por Liu et al. [57], la disminucio´n de la entropı´a se debe, de un lado, a la reduccio´n en
la carga de calor requerida en el proceso, y de otro, a la distribucio´n ma´s homoge´nea de la
tarea de separacio´n en la columna; no obstante, el reflujo mı´nimo al cual la columna puede
operar esta´ restringido por los requerimientos de pureza y los costos de capital asociados al
taman˜o de la columna. La relacio´n de reflujo tiene mayor importancia en la optimizacio´n de la
columna de recuperacio´n que en la columna extractiva, debido a que en la columna de recu-
peracio´n esta es la variable con mayor efecto sobre los flujos y las composiciones al interior de
la columna, mientras que, en la columna extractiva la relacio´n entre los flujos de alimentacio´n
tambie´n afecta dichos perfiles.
Temperatura del alimento Los resultados obtenidos muestran que alimentar la columna
de recuperacio´n con una corriente parcialmente vaporizada disminuye la entropı´a generada
debido a que la vaporizacio´n previa facilita la tarea de separacio´n y permite una mejor distri-
bucio´n de la misma al interior de la columna. No obstante, es necesario tener en cuenta que en
algunos casos alimentar una corriente total o parcialmente vaporizada requerira´ una columna
con dia´metros distintos para las zonas de rectificacio´n y despojamiento [94], lo que conlleva
un aumento en los costos de capital respecto a una columna con un dia´metro uniforme.
En el caso de la columna extractiva es conveniente que la temperatura del alimento sea lo
ma´s cercana a la temperatura de las corrientes internas de la columna, esto hace que el cri-
terio heurı´stico de fijar la temperatura de la corriente del agente de extraccio´n entre 5 y 10
K por debajo de la temperatura del destilado [48] sea un buen punto de inicio para encon-
trar la condicio´n o´ptima desde el punto de vista de generacio´n de entropı´a en la seccio´n de
alimentacio´n.
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Relacio´n de alimentacio´n En la columna extractiva la variable de optimizacio´n domi-
nante es la relacio´n de alimentacio´n, ya que e´sta, al igual que la relacio´n de reflujo, controla la
cantidad de energı´a requerida en el proceso de separacio´n y condiciona la distribucio´n de la
tarea de separacio´n, cabe notar que la importancia que tiene la relacio´n de alimentacio´n sobre
la generacio´n de entropı´a es similar a la importancia que e´sta tiene en el aspecto econo´mico,
ya que se ha establecido que la variable dominante en la optimizacio´n econo´mica del proceso
de destilacio´n extractiva para la deshidratacio´n de etanol usando etilenglicol como agente de
extraccio´n es precisamente la relacio´n de alimentacio´n, debido a que el costo energe´tico es el
rubro dominante en este proceso [48].
Influencia de las variables de optimizacio´n Los ordenes de magnitud de los coeficien-
tes de sensibilidad escalados, CSE, permiten clasificar la influencia de las condiciones de ope-
racio´n sobre la generacio´n de entropı´a del proceso en tres grupos: el primero, que es el ma´s
influyente, incluye la relacio´n de alimentacio´n y de reflujo; en el segundo (con coeficiente un
orden de magnitud por debajo de los del primer grupo), esta´ la temperatura del agente de
extraccio´n; en el tercer grupo (dos ordenes de magnitud por debajo del primer grupo) esta´ la
temperatura del alimento inferior.
En la optimizacio´n econo´mica del proceso de destilacio´n extractiva, Knight y Doherty [48]
obtuvieron una clasificacio´n similar a la encontrada en este trabajo, lo que permite anticipar
una relacio´n entre el costo del proceso y la entropı´a generada en el mismo. Adicionalmente,
la clasificacio´n de las variables muestra que aquellas que tienen mayor influencia sobre la dis-
tribucio´n de la tarea de separacio´n en el equipo son las ma´s relevantes en la minimizacio´n de
la entropı´a generada, este resultado esta´ de acuerdo con la afirmacio´n de que los estados de
mı´nima generacio´n de entropı´a son aquellos en que las fuerzas termodina´micas esta´n equi-
particionadas a trave´s del equipo [42, 86].
2.8. Conclusiones
En este capı´tulo se ha realizado un mapeo de la generacio´n de entropı´a en columnas de desti-
lacio´n empacadas usando un modelo de no equilibrio para simular una columna extractiva y
una de recuperacio´n, encontra´ndose que la mayor parte de la entropı´a generada en la columna
extractiva esta´ localizada en el calderı´n y en los segmentos de alimentacio´n, mientras que la
zona con mayor generacio´n de entropı´a en la columna de recuperacio´n es la intermedia, don-
de se desarrolla la tarea de separacio´n. La principal irreversibilidad de la columna extractiva
proviene de la mezcla de las corrientes de alimento con los flujos internos de la columna, a su
vez, las irreversibilidades debidas a la transferencia de calor y masa en la regio´n lı´quido-vapor
son dominantes en la columna de recuperacio´n.
El ana´lisis de sensibilidad realizado muestra que los para´metros de operacio´n ma´s influyen-
tes sobre la generacio´n de entropı´a son: la relacio´n de alimentacio´n, la relacio´n de reflujo y la
temperatura de alimentacio´n del agente de separacio´n. De esta forma, el proceso genera me-
nor entropı´a cuando se trabaja a relaciones de alimentacio´n y de reflujo lo ma´s bajas posibles,
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que cumplan con la tarea de separacio´n definida, y cuando la temperatura de las corrientes de
alimento son lo ma´s cercanas a la temperatura del segmento donde se alimenta. Finalmente,
las variables de optimizacio´n ma´s importantes en la reduccio´n de la entropı´a generada en el
procesos son aquellas que reducen el requerimiento de calor y las que permiten una mejor
distribucio´n de la tarea de separacio´n en el equipo.
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Capı´tulo 3
Ana´lisis del acoplamiento entre
transferencia de calor y masa en
destilacio´n
Resumen
Se comparan las ecuaciones de transporte derivadas de la termodina´mica de no equilibrio,
tambie´n conocida como termodina´mica irreversible, con un modelo cla´sico desarrollado du-
rante los u´ltimos 20 an˜os, la comparacio´n se hace en te´rminos de su capacidad para predecir
los fluxes, modelando un segmento de una torre de destilacio´n empacada. Se muestra, usando
como ejemplo la separacio´n de la mezcla agua/etanol, que existe un acoplamiento significa-
tivo entre transferencia de calor y masa. Los resultados muestran que despreciar el acopla-
miento conduce a variaciones importantes en la magnitud y au´n en la direccio´n del flux de
transferencia de calor, mientras que los fluxes de transferencia de masa son menos afectados.
3.1. Introduccio´n
El modelamiento del proceso de destilacio´n multicomponente, en donde la transferencia de
calor y masa ocurre simulta´neamente, es una tarea desafiante, no so´lo por los efectos de in-
teraccio´n entre los diferentes componentes que conforman la mezcla, sino tambie´n, por la
interaccio´n entre los procesos de transferencia de calor y masa. Taylor y Krishna [53] han
desarrollado un modelo relativamente exitoso para describir los procesos de destilacio´n mul-
ticomponente. Las ecuaciones de este modelo provienen de los balances de masa y energı´a en
las fases lı´quida y vapor, el equilibrio lı´quido-vapor en la interfase y las ecuaciones de veloci-
dad de transferencia de calor y masa entre el lı´quido y el vapor.
Existen muchos modelos de transferencia de calor y masa [84]; no obstante, el ma´s comu´n
es la llamada teorı´a de la pelı´cula, en donde el espesor de la pelı´cula se calcula usando co-
rrelaciones empı´ricas de transferencia de calor y masa. Generalmente so´lo las correlaciones
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de transferencia de masa esta´n disponibles, por lo que el coeficiente de transferencia de calor
se estima usando analogı´as entre transferencia de calor y masa, para ambas pelı´culas, o apli-
cando la analogı´a entre transferencia de calor y masa en la pelı´cula del vapor mientras que
el coeficiente de transferencia de calor en la pelı´cula del lı´quido se estima multiplicando el
coeficiente de transferencia de calor en el vapor por un factor, a menudo 1000 [54].
Churchill [11], en su trabajo sobre analogı´as entre transferencia de calor, masa y cantidad de
movimiento sen˜ala que la analogı´a entre transferencia de calor y masa ma´s ampliamente usa-
da, la analogı´a Chilton-Colburn, presenta un error funcional respecto al nu´mero de Prandtl
(Pr) lo que genera errores nume´ricos significativos para valores de Pr elevados ası´ como para
Pr ≈ 1. Esto muestra que todavı´a queda mucho por hacer en los campos teo´rico y experimen-
tal para lograr un modelamiento adecuado de los procesos de transferencia de calor y masa
en sistemas heteroge´neos.
En una serie de esfuerzos por lograr mejores modelos de transferencia simulta´nea de calor y
masa en destilacio´n Kjelstrup y De Koeijer [44] y Van der Ham et al. [90] dedujeron un conjun-
to de ecuaciones de transporte usando la termodina´mica de no equilibrio en las pelı´culas de
lı´quido y vapor. La termodina´mica irreversible es una teorı´a sistema´tica que permite describir
los feno´menos de transporte en donde la velocidad local de produccio´n de entropı´a se usa
para definir las relaciones entre flujos y fuerzas. Esta teorı´a considera algunos aspectos que al
presente no esta´n explı´citos en la descripcio´n de la transferencia de calor y masa en sistemas
lı´quido-vapor, a saber, el acoplamiento entre la transferencia de calor y masa, y el no equi-
librio en la interfase [6]. No obstante, estos feno´menos esta´n incluidos dentro de los valores
experimentales reportados en la literatura [84].
Los modelos basados en termodina´mica irreversible [44, 90, 6] y en simulaciones de dina´mica
molecular de no equilibrio [45] han mostrado que el acople entre transferencia de calor y masa
en mezclas no ideales tiene un profundo efecto sobre los fluxes predichos en sistemas hetero-
genos, incluyendo los procesos de destilacio´n.
En este capı´tulo las ecuaciones de transporte desarroladas por Van der Ham y colaboradores
[90] se incluyen en un modelo de no equilibrio y se comparan con las ecuaciones de transporte
basadas en la analogı´a de Chilton y Colburn, en te´rminos de los valores de los fluxes predichos
por los modelos.
3.2. Ecuaciones de balance
Una etapa de destilacio´n o seccio´n empacada, Figura 3.1, puede entenderse como conformada
por tres regiones, a saber, el seno del lı´quido, el seno del vapor, y la regio´n lı´quido-vapor que
incluye las pelı´culas de lı´quido y de vapor ası´ como la interfase.
El balance de materia para un componente j en las fases lı´quido, MLj,n, y vapor, M
V
j,n, de un
segmento (etapa) n, contado desde la cima hasta el fondo de una columna de destilacio´n,
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Figura 3.1: Esquema de una etapa (segmento) de no equilibrio considerando la interfase y las
pel´ıculas como un sistema termodina´mico separado.
puede escribirse como:
MLj,n : xj,FnF
L
n + xj,n−1Ln−1 − xj,nLn −N Lj,n = 0 (j = 1, ..., NC) (3.1)
MVj,n : yj,FnF
V
n + yj,n+1Vn+1 − yj,nVn +N Vj,n = 0 (j = 1, ..., NC) (3.2)
donde FLn , FVn son los flujos molares de los alimentos en fase lı´quida y vapor en la etapa n; Ln−1
y Vn+1 son los flujos internos de lı´quido y vapor que ingresan a la etapa; Ln y Vn son los flujos
de lı´quido y vapor que abandonan la etapa; xj y yj son las fracciones molares del componente
j en las fases lı´quido y vapor respectivamente. El u´ltimo te´rmino en las Ecuaciones (3.1) y (3.2)
representa la pe´rdida o ganancia neta del componente j debido a la transferencia de masa,
calculada como la integral del flux de transferencia de masa local, Jj, sobre el a´rea interfacial,
A, en el plato o segmento empacado.
N pij,n =
∫ An
0
Jpij,ndA (pi : L, V) (3.3)
El flux se considera positivo cuando va de la fase lı´quida a la fase vapor. En una operacio´n
en estado estacionario no hay acumulacio´n de materia en ninguna parte del sistema, lo que
significa que los flujos de transferencia son iguales a cada lado de la regio´n lı´quido-vapor, i.e.,
MIj,n : N Lj,n −N Vj,n = 0 (j = 1, . . . , NC) (3.4)
Los balances de materia totales en las fases lı´quida, MLn , y vapor, MVn , son:
MLn : F
L
n + Ln−1 − Ln −N LT,n = 0 (3.5)
MVn : F
V
n +Vn+1 −Vn +N VT,n = 0 (3.6)
El u´ltimo te´rmino en las Ecuaciones (3.5) y (3.6) corresponde a la transferencia de masa neta
de los NC componentes que forman la mezcla, NT,n = ∑NCj=1Nj,n.
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Los balances de energı´a en las fases lı´quida, ELn , y vapor, EVn , son:
ELn : Q˙
L
n + F
L
n h
L
Fn + Ln−1h
L
n−1 − LnhLn − E Ln = 0 (3.7)
EVn : Q˙
V
n + F
V
n h
V
Fn +Vn+1h
V
n+1 −VnhVn + EVn = 0 (3.8)
donde Q˙Ln y Q˙Vn son las transferencias de calor externas hacia las fases lı´quido y vapor, respec-
tivamente, y hpi (pi : L, V) es la entalpı´a de la corriente. El u´ltimo de te´rmino del lado derecho
en las Ecuaciones (3.7) y (3.8) es el flujo de energı´a neto a trave´s de las fases lı´quida y vapor,
respectivamente:
Epin =
∫ An
0
Jpie,ndA (pi : L, V) (3.9)
aqui Jpie,n es el flux de energı´a en la fase,
Jpie,n = J
′pi
q +
NC
∑
j=1
Jpij h¯
pi
j (pi : L, V) (3.10)
El primer te´rmino del lado derecho, J
′
q, es la transferencia de calor mensurable (aqui se usa el
te´rmino flux de calor como sino´nimo) generada por los feno´menos de conduccio´n y difusio´n
[14], el segundo te´rmino es el flujo de entalpı´a del componente, donde, h¯k es la entalpı´a parcial
molar del componente j.
El balance de energı´a alrededor de la regio´n lı´quido-vapor, EIn, en estado estacionario, muestra
que el cambio neto de la energı´a en las dos fases debe ser cero:
EIn : E Ln − EVn = 0 (3.11)
Las Ecuaciones (3.1) a (3.11) son gene´ricas para todos los modelos de destilacio´n en estado
estacionario. Las diferencias entre los modelos provienen de la forma en que se calculan las
velocidades de transferencia de calor y masa, y de co´mo se considera la interfase.
3.3. Velocidades de transferencia de calor y masa en la
regio´n lı´quido-vapor a partir de la generacio´n de en-
tropı´a
Van der Ham y colaboradores [90] derivaron una expresio´n para la transferencia simulta´nea
de calor y masa, basada en la termodina´mica irreversible. Ellos consideraron la produccio´n
de entropı´a de un cierto nu´mero de volu´menes de control en la regio´n lı´quido-vapor, inclu-
yendo la interfase. Aplicando la relacio´n entre flujos y fuerzas en cada volumen de control
(Figura 3.2) y suponiendo que la entalpı´a es independiente de la temperatura en el intervalo
de la regio´n lı´quido-vapor que se considera, ellos obtuvieron una expresio´n para las fuerzas
impulsoras globales en te´rminos de los fluxes de calor y masa (ver Ape´ndice A).
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
XGq
XG1
...
XGNC
 =

rGqq · · · rGqNC
rG1q · · · rG1NC
...
...
...
rGNCq · · · rGNCNC


J
′V
q
J1
...
JNC
 (3.12)
Aquı´ J
′V
q es el flux de transferencia de calor mensurable del lado del vapor de la regio´n lı´quido-
vapor, Jj es el flux molar del componente j teniendo la interfase como marco de referencia; las
(XG) es el vector de fuerzas impulsoras totales de transferencia de calor y masa, Ecuacio´n
(3.13); y [rG] es la matriz de resistividades globales calculada mediante las Ecuaciones (3.14).
...... I1 2 i m
ai bi
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Jj Jj
JqL' VJq'
Seno dellíquido Seno delvapor
Figura 3.2: Esquema de la regio´n l´ıquido-vapor con m volu´menes de control. I es el volumen de
control de la interfase, ai y bi son los l´ımites del volumen de control, di es la longitud del volumen de
control, Jj es el flux del componente j, J
′L
q y J
′V
q son los fluxes de transferencia de calor mensurables
en las fases l´ıquido y vapor respectivamente.
Las fuerzas impulsoras globales, para la transferencia de calor, XGq , y de masa, XGj , se calculan
a partir de las temperaturas del seno del lı´quido y del vapor, TL y TV ; y de los potenciales
quı´micos de los componentes, µj, como:
XGq =
(
1
TV
− 1
TL
)
; XGj = −
(
µVj
(
TL
)− µLj
TL
)
, (3.13)
donde, µVj
(
TL
)
es el potencial quı´mico del componente j en el lı´mite del lado del vapor de
la regio´n lı´quido-vapor, calculado a la temperatura del lado del lı´quido de la regio´n lı´quido-
vapor y µLj es el potencial quı´mico del lado del lı´quido de la regio´n lı´quido-vapor.
Los elementos de la matriz de resistividades globales vienen dados por:
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rGqq =
m
∑
i=1
r¯iqq (3.14a)
rGjq = r
G
qj =
m
∑
i=1
(
r¯iqj + r¯
i
qq∆
i
Vbh¯j
)
(3.14b)
rGkj = r
G
jk =
m
∑
i=1
(
r¯ijk + r¯
i
jq∆
i
Vbh¯k + r¯
i
kq∆
i
Vbh¯j + r¯
i
qq∆
i
Vbh¯k∆
i
Vbh¯j
)
(3.14c)
donde ∆iVbh¯k es la diferencia de las entalpı´as parciales molares del componente k entre la fase
vapor y el lı´mite del volumen de control i, bi; i.e., ∆iVbh¯k = h¯k,V − h¯k,bi (ver Figura 3.2). Las
entalpı´as se evaluan a la temperatura promedio de la regio´n lı´quido-vapor.
La resistividad en el volumen de control i, r¯i, de las pelı´culas de lı´quido y vapor, es el producto
de la resistividad local, ri, evaluada a la temperatura y composicio´n promedio del volumen
de control, y de la longitud del volumen de control, di, i.e. r¯i = ridi. Para la interfase, r¯i, se
calcula directamente usando la teorı´a cine´tica [29, 66]. Las expresiones para las resistividades
locales se presentan en la Seccio´n 3.6.1.
El flux mensurable de transferencia de calor del lado del lı´quido, J
′L
q , puede calcularse a partir
del flux mensurable de transferencia de calor del lado del vapor, usando el balance de energı´a
alrededor de la regio´n lı´quido-vapor:
J
′L
q = J
′V
q +
NC
∑
k=1
∆VLh¯j Jk (3.15)
El te´rmino ∆VLh¯j es la diferencia entre las entalpı´as parciales molares del componente j en las
fases lı´quido y vapor.
La generacio´n de entropı´a calculada como el producto de los flujos y fuerzas termodina´micas,
Ecuacio´n (3.17), y a partir del balance de entropı´a, Ecuacio´n 3.18, deben ser iguales,
dSEBirr
dt
=
dSITirr
dt
(3.16)
La produccio´n de entropı´a calculada a partir de los pares de flujos y fuerzas, dSITirr/dt, en
equilibrio meca´nico es:
dSITirr
dt
= J
′V
q AX
G
q +
NC
∑
j=1
Jj AXGj (3.17)
donde los Js son los fluxes calculados mediante la Ecuacio´n (3.12), las XG son las fuerzas ter-
modina´micas calculadas usando la Ecuacio´n (3.13) y A es el a´rea interfacial. Cada te´rmino es
definido positivamente de acuerdo con la segunda ley de la termodina´mica. Mientras que, la
produccio´n de entropı´a calculada mediante el balance de entropı´a, dSEBirr /dt, es:
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dSEBirr
dt
=
(
J
′V
q
TV
− J
′L
q
TL
)
A +
NC
∑
j=1
Jj A
(
s¯Vj − s¯Lj
)
(3.18)
donde s¯Vj y s¯
L
j son las entropı´as parciales molares del componente j, evaluadas a las condicio-
nes de las fases lı´quido y vapor.
3.4. Transferencia de calor y masa en la regio´n lı´quido-
vapor y produccio´n de entropı´a usando el enfoque
de Taylor y Krishna
En el enfoque de Taylor y Krishna, se usa la teorı´a de la pelı´cula junto con las ecuaciones de
Maxwell-Stefan [54]. La expresio´n general, usada para calcular las velocidades de transferen-
cia de masa en la fase vapor es [52]:(
NV
)
=
[
κV
] [
ΓV
]
[ΞV ]A
(
yI − y¯V
)
+N Vt (y¯V), (3.19)
donde N Vt es la transferencia de masa neta en la fase vapor, y¯V es la composicio´n promedio y
yI es la composicio´n del lado del vapor en la interfase (vectores columna);
[
κV
]
es la matriz de
coeficientes de Maxwell-Stefan en el vapor y [ΞV ] es el factor de correccio´n que toma en cuenta
la velocidad finita de transferencia de masa, y
[
ΓV
]
es la matriz de factores termodina´micos
que considera las no idealidades de la fase vapor,
ΓVjk ≡ δjk + yj
∂ ln φˆj
∂yk
(j, k = 1, . . . , NC− 1) (3.20)
donde δjk es la funcio´n delta de Kroneker (δjk = 1 cuando j = k; δjk = 0 si j 6= k), y φˆj es el
coeficiente de fugacidad del componente j en la mezcla del vapor.
Las velocidades de transferencia de masa en la fase lı´quida se calculan usando una expresio´n
similar a la de la Ecuacio´n (3.19):(
NL
)
=
[
κL
] [
ΓL
] [
ΞL
]
A
(
x¯L − xI
)
+N Lt
(
x¯L
)
(3.21)
donde N Lt es la transferencia de masa neta en la fase lı´quida, x¯L es la composicio´n promedio
de la fase lı´quida y xI es la composicio´n del lado del lı´quido de la interfase;
[
ΓL
]
es la matriz
de factores termodina´micos de la fase lı´quida ana´loga a la Ecuacio´n (3.20) donde el coeficiente
de actividad, γj, reemplaza al coeficiente de fugacidad, φˆj, y las fracciones molares de la fase
lı´quida, xj, xk, reemplazan las fracciones molares del vapor, yj, yk;
[
κL
]
es la matriz de coefi-
cientes de transferencia de masa,
[
ΞL
]
es la matriz de los factores de correccio´n. Las formulas
explitas para estos factores de correccio´n pueden encontrarse en la referencia [51].
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Las composiciones en los lados del lı´quido y del vapor en la interfase se calculan suponiendo
que la interfase se encuentra en equilibrio,
yIj − KjxIj = 0 (j = 1, ..., NC) (3.22)
donde Kj es la razo´n de equilibrio del componente j en el sistema multicomponente, calculada
a la temperatura, presio´n y composicio´n de la interfase. Las fracciones molares en el lado del
lı´quido y del vapor en la interfase deben sumar uno:
NC
∑
j=1
yIj − 1 = 0 (3.23)
NC
∑
j=1
xIj − 1 = 0 (3.24)
La transferencia de calor mensurable en las fases lı´quido y vapor, J
′L
q y J
′V
q , se calculan como:
J
′L
q = h
LΞLH
(
TL − T I
)
(3.25)
J
′V
q = h
VΞVH
(
T I − TV
)
(3.26)
donde hL, hV son los coeficientes de transferencia de calor en las fase lı´quido y vapor, respec-
tivamente. ΞLH, Ξ
V
H son los factores de correccio´n debido al efecto que tiene la transferencia
de masa sobre los coeficientes de transferencia de calor. Las expresiones para estimar estos
factores de correccio´n, empleando la teorı´a de la pelı´cula pueden encontrarse en las referen-
cias [?, 8]. Esto implica que las relaciones empı´ricas de transferencia de calor y masa incluyen
indirectamente la posibilidad de interaccio´n entre los fluxes de calor y masa.
Debido a la dificultad de evaluar los coeficientes de transferencia de calor para cada fase,
Krishnamurthy y Taylor [53] recomiendan usar la analogı´a Chilton-Colburn para estimar estos
coeficientes como:
hV = κVavC
V
p Le
V2/3 (3.27)
aqui κVav es el valor promedio de todos los coeficientes de transferencia de masa binarios de
la mezcla multicomponente, CVp es la capacidad calorı´fica de la mezcla y Le es el nu´mero de
Lewis,
Le =
λ
DρCˆp
(3.28)
donde λ, ρ, Cˆp y D son la conductividad te´rmica, densidad, capacidad calorı´fica ma´sica y el
coeficiente de difusio´n promedio de la mezcla, respectivamente.
Los coeficientes de transferencia de calor y masa son funciones del mecanismo del flujo del
fluido, de las propiedades del fluido y de la geometrı´a [95, 84]. La mayorı´a de las correlaciones
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obtenidas experimentalmente son para sistemas binarios a bajas concentraciones de soluto y
bajas velocidades de transferencia de masa [9], por tanto estos coeficientes son para flujos de
transferencia de masa bajos.
La relacio´n entre los coeficientes de transferencia de calor y masa, y el espesor efectivo de la
respectiva pelı´cula es [51],
h =
λ
δH
, (3.29)
[k] =
[B]−1 [Γ]
δm
, (3.30)
donde λ es la conductividad te´rmica calculada a la composicio´n y temperatura promedio de
la pelı´cula, δH y δm son los espesores efectivos de pelı´cula para transferencia de calor y masa,
respectivamente, [Γ] es la matriz de factores termodina´micos dados por la Ecuacio´n (3.20), [B]
es la matriz de coeficientes de difusio´n de Maxwell-Stefan cuyos elementos se calculan como
[51]:
Bjj =
zj
DjNC +
NC
∑
j=1
j 6=i
zj
Djk (k = 1, . . . , NC− 1) (3.31)
Bjk = −zj
(
1
Djk −
1
DjNC
)
(k = 1, . . . , NC− 1; j 6= k) (3.32)
dondeDjk es el coeficiente de difusio´n de Maxwell-Stefan del componente j en el componente
k. Las Ecuaciones (3.29) y (3.30) se obtuvieron para una pelı´cula plana en donde no se tiene en
cuenta el acoplamiento entre transferencia de calor y masa, y suponiendo propiedades termo-
dina´micas y de transporte constantes, calculadas a la temperatura y composicio´n promedio
de la pelı´cula. Los valores de δH y δm empleados en las Ecuaciones (3.29) y (3.30) tienden a
ser considerablemente diferentes en la fase lı´quida y relativamente similares en la fase vapor
[25, 87].
3.4.1. Entropı´a generada debido a la transferencia de calor y masa
La entropı´a generada por los procesos de transferencia de calor y masa, se obtiene a partir del
balance de entropı´a alrededor de la regio´n lı´quido-vapor:
dSEBirr
dt
=
(
J
′V
q
TV
− J
′L
q
TL
)
A +
NC
∑
j=1
Nj
(
s¯Vj − s¯Lj
)
(3.33)
El flux mensurable de transferencia de calor, J
′
q, y las entropı´as parciales molares, s¯j, se evaluan
en los lı´mites de la pelı´cula de lı´quido y de vapor, que son las condiciones del seno del lı´quido
y del vapor.
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3.5. Solucio´n de la etapa de destilacio´n
3.5.1. Modelo de Taylor y Krishna
El modelo de Taylor y Krishna involucra 6NC + 7 ecuaciones, a saber: los balances de masa
y de energı´a para las fases lı´quido y vapor, Ecuaciones (3.1), (3.2) y (3.5) a (3.8); los balances
de materia y energı´a en la interfase, Ecuaciones (3.4) y (3.11); el equilibrio de fases y la su-
ma de composiciones en la interfase, Ecuaciones (3.22), (3.23) y (3.24), y las velocidades de
transferencia de calor y masa, Ecuaciones (3.21), (3.25) y (3.26). Estas ecuaciones se resuelven
simulta´neamente para calcular el flujo, la temperatura y la composicio´n de las corrientes de
lı´quido y vapor que abandonan la etapa, las velocidades de transferencia de calor y masa,
ası´ como, la composicio´n y temperatura del lado del lı´quido y del vapor en la interfase.
3.5.2. Modelo basado en la termodina´mica de no equilibrio
Las ecuaciones derivadas de la termodina´mica irreversible tienen 3NC+ 6 variables descono-
cidas (ver Figura 3.1), a saber: 2NC composiciones: xn, yn; 2 temperaturas: TLn , TVn ; 2 flujos: Ln,
Vn; NC fluxes molares: Nj, y 1 flux de transferencia de calor mensurable: J
′L
q (o J
′V
q ).
Estas ecuaciones se resuelven en dos pasos. En el primero se calculan los fluxes de transferen-
cia de calor y masa, mientras que en el segundo se usan los valores calculados en el primer
paso para determinar los flujos y las composiciones desconocidas.
Las ecuaciones que se resuelven en el primer paso son la (3.12) y la (3.15). Un procedimiento
nume´rico para resolver las NC + 2 inco´gnitas, se explica detalladamente en la referencia [90].
El conjunto de ecuaciones usadas en el segundo paso es dado por las Ecuaciones (3.1), (3.2),
(3.4) a (3.8), este conjunto de ecuaciones se usa para calcular las 2NC + 4 inco´gnitas que son:
los flujos, las composiciones y temperaturas de las corrientes de lı´quido y vapor que abando-
nan la etapa. La solucio´n se logra cuando el segundo paso converge.
3.5.3. Espesor de la pelı´cula
La termodina´mica de no equilibrio establece un acoplamiento directo entre la transferencia
de calor y masa; por tanto, los espesores efectivos de las pelı´culas de transferencia de calor
y masa deben ser iguales, ya que un flujo de calor desencadena un flujo de transferencia de
masa y viceversa.
El modelo basado en la termodina´mica de no equilibrio requiere los espesores de las pelı´cula
en cada una de las fases, estos valores se obtienen usando la Ecuacio´n (3.30) y la informacio´n
de los coeficientes de transferencia de masa, provista por correlaciones empı´ricas.
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3.6. Casos estudiados
A fin de comparar el modelo de Taylor y Krishna con el obtenido a partir de la termodina´mica
de no equilibrio, se modela un segmento de una columna empacada en el cual se separa la
mezcla agua/etanol (W/E). La informacio´n requerida para la simulacio´n se da en la Tabla 3.1.
Tabla 3.1: Especificaciones del segmento de la columna de destilacio´n.
Especificacio´n Unidades
Geometrı´a
Dia´metro 0, 152 m
Altura del segmento 0, 10 m
Empaque
Nutter ring Azar
Material Acero
Taman˜o 0, 025 m
Tensio´n superficial crı´tica 0, 075 N m−1
Densidad de superficie 167 m2 m−3
Lı´quido que ingresa
Flujo 14, 32 mol s−1
Temperatura 352, 12 K
Presio´n 1 atm
Fraccio´n molar de Etanol 0, 64
Vapor que ingresa
Flujo 25, 42 mol s−1
Temperatura 352, 48 K
Presio´n 1 atm
Fraccio´n molar de Etanol 0, 69
Los flujos, composiciones y temperaturas del lı´quido y del vapor que ingresan al segmento
empacado se obtuvieron, en ambos casos, de la simulacio´n de una columna de destilacio´n en
Aspen plusTM usando el modelo Ratefrac, que emplea la correlacio´n de Onda et al. [65] para
calcular los coeficientes de transferencia de masa y el a´rea interfacial; y aplica la analogı´a entre
transferencia de calor y masa de Chilton y Colburn [10] para estimar el coeficiente de transfe-
rencia de calor en ambas fases.
La correlacio´n de Onda permite estimar los coeficientes binarios de transferencia de masa para
bajas velocidades de transferencia en las fases vapor, kVij y lı´quido, k
L
ij, ası´ como la densidad de
a´rea interfacial, a′.
kVij = AReV
0,7
ScV
0,333
(apdp)−2(apDVij )
−1 (3.34)
donde dp y ap son el taman˜o nominal del empaque y el a´rea superficial especı´fica del empaque,
A es una constante, esta es 2, 0 cuando dp es menor que 0, 012 m y 5, 23 cuando dp es mayor o
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igual que 0, 012 m; DVij es el coeficiente de difusio´n de Fick en la fase vapor de la especie i en
j; ReV y ScV son los nu´meros de Reynolds y Schmith,
ReV =
ρVuV
µV ap
(3.35)
ScV =
µV
ρV DVij
(3.36)
donde ρV , µV y uV son la densidad ma´sica, la viscosidad y la velocidad superficial del vapor.
El coeficiente de transferencia de masa en la fase lı´quida se estima a partir de la siguiente
ecuacio´n:
kLij = 0,0051Re
′L0,667 ScL
−0,5
(apdp)0,4
(
ρL
µLDL
)−0,333
(3.37)
Los nu´meros de Schmit y Reynolds en la fase lı´quida son:
ScL =
µL
ρLDLij
(3.38)
Re
′L =
ρLuL
µLa′
(3.39)
La densidad de a´rea interfacial, a′, se calcula a partir de:
a′ = ap(1− exp
{
−1,45(σc/σ)0,75ReL0,1 FrL−0,05WeL0,2
}
) (3.40)
donde σ y σc son la tensio´n superficial del lı´quido y la tensio´n superficial crı´tica del empaque,
respectivamente; ReL es el nu´mero de Reynolds basado en el a´rea superficial especı´fica, FLr es
el nu´mero de Froude del lı´quido y WeL es el nu´mero de Weber,
ReL =
ρLuL
µLap
(3.41)
FLr =
apuL
2
g
(3.42)
WeL =
ρLuL
2
apσ
(3.43)
El modelo de Taylor y Krishna y las ecuaciones provenientes de la termodina´mica de no-
equilibrio se programaron en el lenguaje MatlabTM para evaluar sus predicciones de las velo-
cidades de transferencia de calor y masa.
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Los procedimientos usados para estimar las propiedades termodina´micas y de transporte se
resumen en la Tabla 3.2. El calor de mezcla en la fase lı´quida se estima a partir de las derivadas
parciales de los coeficientes de actividad respecto a la temperatura usando el modelo NRTL.
Explicaciones detalladas acerca de estos me´todos y la informacio´n especı´fica para el sistema
W/E pueden encontrarse en la referencias dadas en la Tabla 3.2.
Tabla 3.2: Me´todos para el ca´lculo de las propiedades termodina´micas y de transporte.
Propiedad Me´todo Fuente
Capacidad calorı´fica del lı´quido Correlacion [70]
Capacidad calorı´fica del vapor Correlacion [70]
Presio´n de vapor Antoine [69]
Coeficiente de actividad NRTL [73]
Densidad del vapor Gas ideal
Densidad del lı´quido Rackett [69]
Viscosidad del vapor Lucas [69]
Viscosidad del lı´quido Estados correspondientes [85]
Conductividad te´rmica del vapor Promedio molar [69]
Conductividad te´rmica del lı´quido Fillipov [69]
Coeficiente de difusio´n de Maxwell-Stefan en el vapor Fuller et al. [69]
Coeficiente de difusio´n de Maxwell-Stefan en el lı´quido Correlacio´n [44]
Tensio´n superficial Estados correspondientes [69]
Coeficiente de Soret del lı´quido Correlacio´n [50]
Coeficiente de Soret del vapor Teorı´a cine´tica [29]
Un resumen de las expresiones de las resistividades locales en las pelı´culas de vapor y lı´quido
se presenta en la Tabla 3.3. Las derivaciones detalladas de cada una de estas expresiones se
encuentra en las referencias [44, 43].
3.6.1. Ca´lculo de las propiedades de transporte
Las resistividades en las fases vapor y lı´quido, dadas en la Tabla 3.3, se calculan usando los
coeficientes de difusio´n de Maxwell-Stefan, DEW , la conductividad te´rmica, λ, los calores de
transferencia, q∗E, y la densidad molar de la mezcla, C. La teorı´a cine´tica se usa para estimar
las resistividades en la interfase.
Los calores de transferencia en las pelı´culas del lı´quido y el vapor, esta´n dados por:
q∗E = zwRT
2ΓEESTE (3.44)
donde zW es la fraccio´n molar de agua, ΓEE es el factor termodina´mico del etanol y STE es
el coeficiente Soret del etanol en la mezcla, definido como la relacio´n entre el coeficiente de
difusio´n te´rmica, DTE , y el coeficiente de difusio´n de Fick, DEW , [14]:
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Tabla 3.3: Expresiones para el ca´lculo de las resistividades locales en las pel´ıculas.
Unidades
rEE RzwzECDEW + rqqq
∗2
E J m s mol
−2 K−1
rEW − zEzW rEE J m s mol−2 K−1
rWW
(
zE
zW
)2
rEE J m s mol−2 K−1
rqq 1λT2 m s J
−1 K−1
rqE −rqqq∗E m s mol−1 K−1
rqW − zEzW rqE m s mol−1 K−1
STE ≡
DTE
DEW
(3.45)
Las expresiones para el ca´lculo de las resistividades en la interfase para una mezcla binaria se
presentan en la referencia [44].
3.7. Resultados y discusio´n
Un resumen de los resultados obtenidos por los modelos que usan la analogı´a Chilton-Colburn
y las ecuaciones derivadas de la termodina´mica de no equilibrio se presenta en la Tabla 3.4.
Los resultados se evaluan en te´rminos de su consistencia con el balance de entropı´a y en
te´rminos de los valores calculados para los fluxes. Adicionalmente, se evalu´a la influencia del
acoplamiento en los valores de los fluxes predichos por el modelo basado en la termodina´mica
irreversible.
Los modelos nombrados CC son los modelos de no equilibrio que usan la analogı´a Chilton-
Colburn. En el modelo CC1 el coeficiente de transferencia de calor en la fase vapor se estima
usando la analogı´a Chilton-Colburn y el coeficiente de transferencia de calor en el lı´quido es
1000 veces el valor del coeficiente de transferencia de calor en la fase vapor. En CC2 la analogı´a
Chilton-Colburn se aplica en las dos fases.
El modelo denominado NET usa las ecuaciones derivadas de la termodina´mica irreversible, y
tiene en cuenta el acoplamiento entre la transferencia de calor y masa y la ausencia de equili-
brio en la interfase.
3.7.1. Fluxes predichos
Los valores obtenidos por los modelos CC1 y CC2 (Tabla 3.4) muestran que el etanol es transfe-
rido del lı´quido al vapor, mientras que el agua se transfiere del vapor al lı´quido; la transferen-
cia de masa neta es de la fase lı´quida a la fase vapor. Ambos modelos predicen la transferencia
de calor del vapor al lı´quido.
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Tabla 3.4: Resumen de los resultados obtenidos usando el modelo de Taylor y Krishna (CC1 y CC2)
y las ecuaciones de la termodina´mica de no-equilibrio (NET).
CC1 CC2 NET Unidades
Vapor
V 25, 43 25, 43 25, 42 mol s−1
yE 0, 69 0, 69 0, 69 –
yW 0, 31 0, 31 0, 31 –
TV 352, 42 352, 42 352, 33 K
Lı´quido
L 14, 31 14, 31 14, 31 mol s−1
xE 0, 64 0, 64 0, 64 –
xW 0, 36 0, 36 0, 36 –
TL 352, 19 352, 17 352, 21 K
Fluxes
JE 0, 43 0, 43 0, 41 mol s−1 m−2
JW −0, 40 −0, 40 −0, 41 mol s−1 m−2
J
′L
q −404 −282 −1076 W m−2
J
′V
q −307 −307 219 W m−2
A 0, 30 0, 30 0, 30 m2
Espesor de pelı´cula
δVm x 105 1, 9 1, 9 1, 9 m
δVH/δ
V
m 0, 79 0, 79 1, 00 –
δLm/δVm 0, 26 0, 26 0, 25 –
δLH/δ
L
m 2, 60 3, 61 1, 00 –
Entropı´a generada
dSirr/dt 0, 44 0, 44 0, 43 W K−1
La diferencia principal entre los modelos CC1 y CC2 es la magnitud de los fluxes de calor cal-
culados en la fase lı´quida. El flux de calor es 43 % mayor para el modelo CC1 debido a que la
analogı´a Chilton-Colburn, usada en CC1 para calcular el coeficiente de transferencia de calor,
predice una resistencia a la transferencia de calor menor que el modelo CC2; la diferencia se
aprecia cuando se comparan los valores de las relaciones de los espesores de pelı´cula δH/δm.
Un flujo mayor de transferencia de calor se evidencia por una mayor temperatura del lı´quido
que abandona la etapa, 0, 02 K.
El balance de energı´a en la regio´n lı´quido vapor, Ecuacio´n (3.11), muestra que las diferencias
en los flujos de calor pueden modificar los flujos de transferencia de masa, en el caso estudia-
do los flujos de etanol y agua son los mismos para los dos modelos, porque la diferencia en
los fluxes de transferencia de calor predichos en los modelos, aproximadamente 121 W m−2,
es pequen˜a comparada con el flujo de calor necesario para evaporar 1 mol s−1 m−2 de etanol
≈ 65500 W m−2.
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Los fluxes de componente y de calor mensurable calculados con el modelo NET (Tabla 3.4)
esta´n cualitativamente de acuerdo con los modelos CC1 y CC2; es decir, el flujo mensura-
ble de transferencia de calor se dirige del vapor al lı´quido, el etanol se evapora y el agua se
condensa. Sin embargo, el flujo de calor en la fase vapor tiene una direccio´n diferente, este
va en contra del gradiente de temperatura: de la interfase hacia el vapor, y la temperatura del
lado del vapor en la interfase es menor que la temperatura del lado del lı´quido (ver Figura 3.3).
Figura 3.3: Perfiles de composicio´n y temperatura de la regio´n l´ıquido-vapor usando el modelo
NET. La pel´ıcula del l´ıquido corresponde a los volumenes de control 1 a 99, la interfase es el
volumen de control 100, y la pel´ıcula del vapor son los volu´menes de control 101 a 200.
Las diferencias en los valores de los flujos de transferencia de calor y masa obtenidos con el
modelo NET respecto los valores obtenidos por los modelos CC tienen dos causas a saber:
los espesores de pelı´cula y el acoplamiento. A diferencia de los modelos CC, la relacio´n de
los espesores de pelı´cula de transferencia de calor y masa, δH/δm, es siempre uno, esto es
obligatorio debido al acoplamiento. La pelı´cula de transferencia de calor en la fase vapor es
aproximadamente un 30 % ma´s gruesa, mientras que la de transferencia de calor en la fase
lı´quida es tres veces ma´s delgada que en los modelos CC1 y CC2, esto explica, en parte, el ma-
yor valor del flux de calor en el lı´quido y el menor valor en la fase vapor, cuando se comparan
con los modelos CC.
El ana´lisis de la influencia del acoplamiento sobre los fluxes de masa y calor se desarrolla a
partir de las expresiones de los fluxes mensurables de transferencia de calor y de masa,
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∂
∂ξ
(
1
T
)
= rqq J′q + rqE JE + rqW JW (3.46)
− 1
T
(
∂µE
∂ξ
)
T,P
= rEq J′q + rEE JE + rEW JW (3.47)
− 1
T
(
∂µW
∂ξ
)
T,P
= rWq J′q + rWE JE + rWW JW (3.48)
aqui ξ es una coordenada espacial que se incrementa de izquierda (lı´quido) hacia la derecha
(vapor), J′q, JE y JW son los fluxes locales de transferencia de calor y masa y las r’s son las
resistividades locales definidas en la Tabla 3.3. Los fluxes locales de transferencia de calor y
masa se obtienen de las Ecuaciones (3.46) a (3.48),
J′q =
1
rqq
∂
∂ξ
(
1
T
)
− rqE
rqq
JE −
rqW
rqq
JW (3.49)
JE = − 1rEET
(
∂µE
∂ξ
)
T,P
− rEW
rEE
JW −
rEq
rEE
J′q (3.50)
JW = − 1rWW T
(
∂µW
∂ξ
)
T,P
− rEW
rWW
JE −
rEq
rWW
J′q (3.51)
La influencia relativa de cada te´rmino en el valor de los flujos de calor (Figura 3.4), muestra
que el acoplamiento tiene un efecto significativo sobre los valores de los flujos calculados en
las pelı´culas de lı´quido y vapor. Las magnitudes de los fluxes debidos a la transferencia de ma-
sa, JqE y JqW , tienden a ser similares en ambas, la pelı´cula del lı´quido y del vapor; sin embargo,
el acoplamiento es ma´s significativo en la fase vapor que en la lı´quida, porque la magnitud
del calor conductivo en el vapor, Jqq, es seis veces menor que en la fase lı´quida.
De otro lado, el efecto de la transferencia de calor sobre los fluxes de transferencia de etanol y
agua, JEq y JWq, es despreciable respecto a los valores calculados de los fluxes de transferencia
de masa , JE and JW (Figura 3.4). La insignificante influencia de la transferencia de calor sobre
la transferencia de masa en los procesos de destilacio´n tambie´n ha sido observada por Taylor
y Krishna [84].
La interfase juega un papel importante en el flujo de tranferencia de calor obtenido en la fa-
se vapor porque la contribucio´n de la transferencia de masa a la transferencia de calor es la
mayor en la regio´n lı´quido-vapor (Figura 3.4). Los valores JqE y JqW en la interfase son de tres
a cinco veces mayores que en las pelı´culas del lı´quido y el vapor, respectivamente. Este com-
portamiento esta´ de acuerdo con el trabajo de Hafskjold y Kjelstrup [45] quienes demostraron,
mediante simulaciones de dina´mica molecular de no equilibrio, la importancia del efecto del
acoplamiento entre la transferencia de calor y masa sobre los valores de los fluxes de calor en
procesos de destilacio´n.
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Figura 3.4: Contribuciones a los fluxes de transferencia de calor y masa. Jqq Calor conductivo, JqE,
JqW contribuciones de la transferencia de masa a la transferencia de calor. JEE, JWW fluxes molares
debido al gradiente de potencial qu´ımico, JEW flux de etanol debido a la transferencia de agua, JWE
flux de agua debido a la transferencia de etanol, JEq, JWq transferencia de etanol y agua debido a
la transferencia de calor.
La influencia del acoplamiento sobre los flujos de calor y los perfiles de temperatura depende
del signo y de la magnitud de los coeficientes de Soret o Dufour. Delancey y Chang [18] reco-
nocieron la importancia del acoplamiento entre la transferencia de calor y masa, especialmente
en la fase lı´quida. Ellos demostraron que el efecto Dufour (el efecto reciproco del efecto Soret)
puede causar au´n una inversio´n en la temperatura. En este trabajo los coeficientes de Soret son
en promedio −1, 1 x 10−3 K−1 y 7, 9 x 10−4 K−1 para la fases lı´quido y vapor, respectivamen-
te. El orden de magnitud de estos coeficientes esta´ de acuerdo con los valores considerados
normales en la literatura (10−3 a 10−5 K−1) para las fases lı´quido y vapor, respectivamente
[14].
3.7.2. Generacio´n de entropı´a y consistencia termodina´mica de las
ecuaciones de transporte
El perfil de generacio´n de entropı´a en la regio´n lı´quido-vapor dado por el modelo NET (Figu-
ra 3.5) muestra que el feno´meno de transferencia de calor dirigido hacia una regio´n donde la
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temperatura se incrementa obedece la segunda ley de la termodina´mica, porque la entropı´a
generada es positiva en toda la regio´n lı´quido-vapor.
Las pelı´culas de lı´quido y vapor generan la mayor parte de la entropı´a en la regio´n lı´quido-
vapor (68 % y 32 %, respectivamente). Au´n ası´, el orden de magnitud de la produccio´n de
entropı´a en la interfase es comparable con la entropı´a generada en un volumen de control en
la fase vapor.
Figura 3.5: Perfil de generacio´n de entrop´ıa de la regio´n l´ıquido-vapor usando el modelo NET.
La produccio´n de entropı´a en los modelos CC1 y CC2 es 2 % menor que en el modelo NET (Ta-
bla 3.4), esta discrepancia en los valores se debe a la diferencia en el flujo ma´sico predicho por
el modelo NET, porque la influencia de la transferencia de calor sobre el valor de la entropı´a
generada es relativamente pequen˜a (ver Tabla 3.5), lo que coincide con estudios anteriores
[44, 59] en donde se muestra que la transferencia de masa es la irreversibilidad dominante en
procesos de destilacio´n con una sola corriente de alimentacio´n.
Otro aspecto importante que vale la pena ser analizado es el de las temperaturas de las co-
rrientes de vapor y lı´quido que abandonan la etapa. Desde el punto de vista termodina´mico,
la temperatura del vapor debe ser mayor o igual a la temperatura de rocio (TV ≥ Trocio =
352,33 K), y la temperatura del lı´quido debe ser inferior o igual a la temperatura de burbuja
(TL ≤ Tburbuja = 352,10 K). Al comparar estos valores con los de la Tabla 3.4 se observa que
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las temperaturas obtenidas en el seno del vapor son termodina´micamente consistentes, mien-
tras que las temperaturas obtenidas para la fase lı´quida muestran un lı´quido sobrecalentado
(estado meta-estable), una de las posibles causas de este comportamiento puede deberse a los
errores nume´ricos inherentes al me´todo de solucio´n.
3.7.3. La suposicio´n de equilibrio en la interfase y los efectos de aco-
plamiento
Los casos denominados IT (Tabla 3.5) tienen el propo´sito de evaluar la influencia de las resis-
tividades de la interfase y el acoplamiento entre transferencia de calor y masa en las pelı´culas
de lı´quido y vapor sobre los valores de los fluxes calculados por el modelo NET. En el caso IT1,
se desprecian las resistividades de la interfase, es decir, se supone equilibrio en la interfase. En
IT2, el acoplamiento entre calor y masa en el lı´quido se desprecia asignando un valor de cero
al coeficiente de Soret en la fase lı´quida. En IT3, se desprecia el acoplamiento en la fase vapor
dandole un valor de cero al coeficiente Soret en la fase vapor. El caso IT4 tiene el propo´sito de
imitar la teorı´a cla´sica de la pelı´cula (equilibrio en la interfase sin acoplamiento en las pelı´cu-
las), para ello se asigna un valor de cero a las resistividades en la interfase y a los coeficientes
de Soret en las fases lı´quido y vapor.
Tabla 3.5: Influencia del acoplamiento sobre la generacio´n de entrop´ıa y los fluxes predichos de
transferencia de masa y calor.
NET IT1 IT2 IT3 IT4 Unidades
Fluxes
JE 0,41 0, 41 0,41 0,41 0, 41 mol s−1 m−2
JW −0,41 −0, 41 −0,41 −0,41 −0, 41 mol s−1 m−2
J
′L
q −1076 −1077 −1060 −1099 −1085 W m−2
J
′V
q 219 222 231 −43 −29 W m−2
A 0,30 0, 30 0, 30 0, 30 0, 30 m2
Espesor de pelı´cula
δV x 105 1,9 1, 9 1, 9 1, 9 1, 9 m
δL/δV 0,25 0, 25 0, 25 0, 25 0, 25 –
dSirr/dt 0,43 0, 43 0, 43 0, 43 0, 43 W K−1
En todos los casos IT la variacio´n en los fluxes de componente y de calor en la fase lı´quida
son menores al 2 % cuando se comparan con el modelo NET. El efecto de acoplamiento ma´s
importante esta´ en la fase vapor, casos IT3 e IT4, donde los flujos de calor exhiben un cambio
de signo respecto al modelo NET. Los perfiles de composicio´n obtenidos en los modelos IT se
superponen al perfil de composicio´n obtenido en el modelo NET (Figura 3.3); mientras que el
perfil de temperatura es ma´s sensible al acoplamiento (ver Figura 3.6).
Despreciar el acoplamiento tiene un efecto profundo sobre el entendimiento fı´sico del siste-
ma, principalmente en la prediccio´n de los flujos de calor. De acuedo con el modelo NET la
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Figura 3.6: Influencia del acoplamiento sobre los fluxes de transferencia de calor y el perfil de
temperatura.
interfase es una fuente de calor (mediante el uso del calor de condensacio´n), pero los modelos
en donde se desprecia el acoplamiento (CC1, CC2, IT3 y IT4) son incapaces de predecir tal
comportamiento. En el presente trabajo se observa que el acoplamiento afecta principalmen-
te la fase vapor, Delancey y Chiang [18] mostraron que el acoplamiento en la fase lı´quida es
importante tambie´n. Los resultados soportan la idea de que el acoplamiento no deberı´a ser
despreciado en procesos de destilacio´n y esta´ de acuerdo con el ana´lisis teo´rico realizado por
Bedeaux y Kjelstrup [7] quienes sen˜alan que las ecuaciones de transporte basadas solamente
en las leyes de Fick y Fourier, no son suficientes para describir la transferencia simulta´nea de
calor y masa en sistemas heteroge´neos,
Se ha visto que la prediccio´n de la magnitud y direccio´n de los fluxes de calor y masa difieren
de forma significativa entre los modelos investigados. Se require una buena prediccio´n de los
flujo de calor, no solamente debido a su influencia en los flujos de transferencia de masa, sino
principalmente porque es necesaria para un buen disen˜o. Esto es de primordial importancia
para columnas diaba´ticas y columnas con transferencia de calor integrada, y en estudios de
optimizacio´n de la eficiencia energe´tica de las columnas de destilacio´n [75]. Los resultados de
esos estudios dependen de la exactitud con la que se pueda calcular los perfiles de transferen-
cia de calor en la(s) columna(s). Adicionalmente, es de esperar que esto juegue un papel en
el modelamiento de sistemas de destilacio´n en donde los efectos te´rmicos son significativos,
56 CAPI´TULO 3. ACOPLAMIENTO ENTRE LAS TRANSFERENCIAS
por ejemplo destilacio´n reactiva. En estas columnas, los efectos te´rmicos pueden modificar
los flujos de transferencia de masa en un factor de 30 [24], ası´ que el acoplamiento debe ser
tomado en cuenta. Por tanto es ventajoso tener un procedimiento sistema´tico para derivar las
ecuaciones de transporte pertinentes.
3.8. Conclusiones
Se ha estudiado un segmento de una columna de destilacio´n, y a trave´s de la solucio´n de
varios modelos de ecuaciones de transporte, se ha demostrado que el acoplamiento entre la
transferencia de calor y masa (el efecto Dufour) tiene una marcada influencia en los flujos
de transferencia de calor. Estos efectos deberı´an ser incluı´dos en los modelos de no equilibrio
cuando se requiere una buena precisio´n en la estimacio´n de los flujos de transferencia de calor.
Capı´tulo 4
Disen˜o de columnas de destilacio´n con
intercambiadores de calor secuenciales
para mı´nima generacio´n de entropı´a
Resumen
Se propone una metodologı´a para el disen˜o y la minimizacio´n de la entropı´a generada en co-
lumnas de destilacio´n diaba´ticas usando intercambiadores de calor secuenciales. El modelo se
basa en el me´todo del valor de frontera propuesto por Doherty y colaboradores [21, 91, 47, 56].
El me´todo permite determinar la distribucio´n o´ptima de la transferencia de calor en columnas
de destilacio´n mediante una estrategia multinivel. En el primer nivel de la optimizacio´n se re-
suelve el disen˜o o´ptimo de la columna de destilacio´n adiaba´tica, mientras que en el segundo
se optimiza la distribucio´n de calor en el equipo. En ambos niveles, el disen˜o es forzado a cum-
plir con las restricciones del sistema usando un te´rmino de penalizacio´n en la funcio´n objetivo.
El sistema etanol/agua/etilenglicol se emplea para ilustrar la metodologı´a; los resultados ob-
tenidos muestran que con intercambiadores de calor secuenciales se logra reducir la entropı´a
generada en las columnas, un 14 % (columna de recuperacio´n de solvente) y 16 % (columna
extractiva), comparadas con las columnas adiaba´ticas optimizadas.
4.1. Introduccio´n
Los columnas de destilacio´n tradicionales son adiaba´ticas, es decir, los intercambiadores de
calor se ubican en el extremo superior de la columna (condensador) e inferior (rehervidor).
No obstante, se logra un mejor aprovechamiento energe´tico si se permite intercambio de ca-
lor en las etapas interiores de la columna (columna diaba´tica), esto contribuye no so´lo a la
reduccio´n de los costos operacionales, sino tambie´n, a disminuı´r las emisiones de dio´xido de
carbono asocidas al proceso.
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Las columnas diaba´ticas ma´s eficientes son aquellas en las cuales la transferencia de calor
se realiza con pequen˜as diferencias de temperatura, una condicio´n que es difı´cil de alcanzar
en una planta de proceso real. Una forma de aprovechar las caracterı´sticas de las columnas
diaba´ticas es mediante el uso de intercambiadores de calor secuenciales en las etapas inte-
riores (ver Figura 4.1), en esta configuracio´n el medio de transferencia de calor fluye de una
etapa a la siguiente; por tanto, so´lo es necesario un fluido para realizar el calentamiento y otro
para el enfriamiento. La evidencia experimental [17] muestra que las columnas de destilacio´n
con intercambiadores de calor secuenciales (SHE) permiten una mayor eficiencia de segunda
ley que las columnas tradicionales (adiaba´ticas), siempre y cuando se encuentre un perfil de
temperatura adecuado entre el fluido de transferencia de calor y la etapa [32].
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Figura 4.1: Columna con intercambiadores de calor secuenciales. Trayectoria de los fluidos de
servicio de transferencia de calor (izquierda). Flujos internos del l´ıquido y el vapor en la columna
(derecha).
El disen˜o o´ptimo de columnas con intercambiadores de calor secuenciales ha sido tratado
principalmente para sistemas binarios, en columnas de destilacio´n con una sola corriente de
alimentacio´n [96, 32, 88, 5, 16, 74]. El propo´sito de este trabajo es proveer una estrategia ma-
tema´tica para el disen˜o y optimizacio´n de columnas de destilacio´n con intercambiadores de
calor secuenciales con una y dos corrientes de alimentacio´n en sistemas multicomponente (ter-
narios). Este me´todo puede ser u´til para evaluar, en una fase inicial del disen˜o, la conveniencia
del uso de las columnas con intercambiadores de calor secuenciales.
4.2. MODELO MATEMA´TICO 59
4.2. Modelo matema´tico
El modelo matema´tico se basa en los balances de masa y energı´a, y el equilibrio lı´quido-vapor.
En el me´todo del valor de frontera, los balances de las etapas pertenecientes a la zona de recti-
ficacio´n se realizan teniendo en cuenta la corriente de destilado, D, mientras que, los balances
de las etapas pertenecientes a la zona de despojamiento se llevan a cabo considerando la co-
rriente de fondo de la columna, B. En el caso de columnas con doble alimentacio´n los balances
de las etapas entre las dos corrientes de alimento, zona extractiva, pueden realizarse ya sea
considerando la corriente destilado o la de fondo de la columna (ver Figura 4.1). Un disen˜o
factible es aquel en el cual las lineas de operacio´n de las diferentes zonas de la columna se in-
tersectan [21] y el balance de energı´a en cada una de las zonas concuerda con el balance global.
4.2.1. Columna con un alimento
Una columna de destilacio´n con una sola corriente de alimentacio´n puede dividirse en tres
secciones o zonas principales, a saber: la etapa de alimentacio´n, la seccio´n de rectificacio´n y la
zona de despojamiento. La etapa de alimentacio´n es aquella en donde ingresa la corriente de
alimento, la seccio´n de rectificacio´n la conforman las etapas encima de la alimentacio´n, y la
zona de despojamiento, las etapas ubicadas debajo de la alimentacio´n.
Zona de Rectificacio´n
Los balances de materia para una columna diaba´tica, en una etapa j, son (Figura 4.1):
yi,j+1 −
rj
1+ rj
xi,j − zi,D1+ rj = 0 (i = 1, 2, ..., NC) (4.1)
donde yi,j+1 es la fraccio´n molar del componente i en la corriente de vapor que ingresa a la
etapa, xi,j es la fraccio´n molar de i en la corriente de lı´quido que abandona la etapa, zi,D es
la fraccio´n molar de i en el destilado, NC es el nu´mero de componentes de la mezcla multi-
componente y rj es la relacio´n de reflujo molar en la etapa j, definida como la relacio´n entre el
lı´quido que abandona la etapa, Lj, y el flujo de destilado, D.
rj ≡
Lj
D
(4.2)
La composicio´n del vapor que ingresa a la etapa debe cumplir la restriccio´n implicita generada
por la definicio´n de fraccio´n molar,
1−
NC
∑
i=1
yi,j+1 = 0 (4.3)
El balance de energı´a para la etapa j en la seccio´n de rectificacio´n se escribe como:
hVj+1 − hD
hD
+ rj
(
hVj+1 − hLj
hD
)
+
Q˙c
DhD
(
1+
j
∑
l=1
ql
)
= 0 (4.4)
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donde hV , hL, hD, son las entalpı´as molares de las corrientes de vapor, lı´quido y destilado,
Q˙c es la carga de calor en el condensador, ql es la carga de calor de la etapa l relativa al
condensador, definida como la relacio´n entre la carga de calor en la etapa, Q˙l , y la carga de
calor en el condensador,
ql ≡ Q˙lQ˙c
(4.5)
En el modelo se supone que las corrientes que abandonan la etapa se encuentran en equilibrio
termodina´mico, por lo que sus composiciones cumplen la relacio´n de equilibrio,
yi,j − Ki,jxi,j = 0 (i = 1, 2, . . . , NC) (4.6)
La razo´n de equilibrio se calcula usando los coeficientes de fugacidad, φˆ, en la fase vapor y
de actividad, γ, en la fase lı´quida, la presio´n en la etapa, Pj, y la presio´n de saturacio´n del
componente i a las condiciones de la etapa j, Psati,j .
Ki,j =
γi,jPsati,j
φˆi,jPj
(i = 1, 2, . . . , NC) (4.7)
La presio´n en cada etapa puede calcularse a partir de una ecuacio´n hidra´ulica [58], no obstan-
te, en este trabajo se supone una caı´da de presio´n despreciable a trave´s de la columna.
La carga de calor en el condensador por mol de destilado, Q˙c/D, se obtiene a partir del balance
de energı´a en el condensador; para el caso de un condensador total se tiene:
Q˙c
D
= (1+ r0)(hD − hV1 ) (4.8)
donde hV1 es la entalpı´a del vapor que ingresa al condensador y r0 es la relacio´n de reflujo en
el condensador, definida en la Ecuacio´n (4.2).
La transferencia de calor en una etapa interna de la columna de destilacio´n, Q˙j, se calcula a
partir del balance de energı´a para el fluido de enfriamiento, cu,
Q˙j = m˙cuCpcu,j(T
sal
cu − Tencu,j) (4.9)
donde m˙cu, Cpcu son el flujo molar y la capacidad calorı´fica molar del fluı´do de enfriamiento,
Tencu,j y T
sal
cu,j son la temperatura de entrada y de salida del fluido de enfriamiento en la etapa. T
sal
cu
se calcula usando el coeficiente global de transferencia de calor (Uj), el a´rea de transferencia
de calor en la etapa (Aj), y la temperatura de la etapa (Tj),
Tsalcu,j = Tj + (T
en
cu,j − Tj) exp
( −Uj Aj
m˙cuCpcu
)
(4.10)
La temperatura de entrada del fluido de transferencia de calor que ingresa a la etapa j + 1 es
la temperatura de salida de la etapa anterior, j; es decir, Tencu,j+1 = T
sal
cu,j.
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Zona de despojamiento
El balance por componente en la etapa m de la zona de despojamiento es (Figura 4.1):
xi,m+1 − Sm1+ Sm yi,m −
xi,B
1+ Sm = 0 (i = 1, 2, ..., NC) (4.11)
donde xi,m+1, yi,m son las fracciones molares de i en el lı´quido que ingresa y el vapor que sale
de la etapa m, respectivamente; xi,B es la fraccio´n molar de i en la corriente de fondo y Sm es la
razo´n de vaporizacio´n en la etapa, definida como la relacio´n entre el flujo de vapor generado,
Vm, y la corriente de fondo, B,
Sm ≡ VmB (4.12)
La composicio´n del lı´quido que ingresa a la etapa m, debe cumplir la restriccio´n de la suma
de fracciones,
1−
NC
∑
i=1
xi,m+1 = 0 (4.13)
Las composiciones de las corrientes que abandonan la etapa se calculan usando la restriccio´n
de equilibrio de fases, Ecuacio´n (4.6). El balance de energı´a en la etapa m es:
hLm+1 − hB
hB
+ Sm
hLm+1 − hVm
hB
+
Q˙B
BhB
(
1+
m
∑
b=1
qb
)
= 0 (4.14)
donde hB, B son la entalpı´a molar y el flujo de la corriente de fondo, Q˙B es la carga de calor
en el rehervidor y qb es la carga de calor relativa a la carga de calor en el rehervidor, definida
como la relacio´n entre la carga de calor en la etapa y la carga de calor en el rehervidor,
qb ≡ Q˙bQ˙B
(4.15)
La carga de calor en el rehervidor por mol de producto de fondo, Q˙B/B, se calcula mediante
un balance de energı´a en el rehervidor,
Q˙B
B
= S0(hV0 − hL1 ) + (hB − hL1 ) (4.16)
donde hL1 , h
V
0 son las entalpı´as molares del lı´quido que ingresa y del vapor que se genera en el
rehervidor; S0 es la razo´n de vaporizacio´n en el rehervidor, Ecuacio´n (4.12). En el modelo se
considera que el vapor generado en el rehervidor esta´ en equilibrio con el lı´quido de fondo,
Ecuacio´n (4.6).
La carga de calor en las etapas pertenecientes a la zona de despojamiento, Q˙m, se calcula
mediante el balance de energı´a del medio de calentamiento, HU,
Q˙m = −m˙HUCpHU,m(TsalHU,m − TenHU,m) (4.17)
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Cada uno de los te´rminos de la Ecuacio´n (4.17) tiene el mismo significado que los de la Ecua-
cio´n (4.9). La temperatura de salida del medio de calentamiento en la etapa se calcula de forma
ana´loga a la Ecuacio´n (4.10).
Las zonas de rectificacio´n y despojamiento esta´n vinculadas mediante los balances por com-
ponente y de energı´a. Los balances globales en una columna con J etapas de rectificacio´n y M
etapas de despojamiento son:
D
B
− xi,B − zi,F
zi,F − zi,D = 0 (i = 1, 2, . . . , NC) (4.18)
F− D− B = 0 (4.19)
1−
NC
∑
i=1
zi,D = 0 (4.20)
DhD
BhB
[
hF − hD
hD
+
Q˙c
DhD
(
1+
J
∑
l=1
ql
)]
+
hF − hB
hB
+
Q˙B
BhB
(
1+
M
∑
b=1
qb
)
= 0 (4.21)
4.2.2. Columna con dos alimentos
En una columna con dos alimentos los balances por componente y de energı´a para las zonas
de rectificacio´n y despojamiento son iguales a los de la columna con un solo alimento (seccio´n
4.2.1). Mientras que, los balances por componente y de energı´a para la etapa k de la zona
extractiva son (Figura 4.1):
xi,k+1 − Sk1+ Sk − FL/B yi,k −
xi,B − zi,FLFL/B
1+ Sk − FL/B = 0 (i = 1, 2, ..., NC) (4.22)
FL
B
(
hFL − hLk+1
hB
)
+
hLk+1 − hB
hB
+ Sk
(
hLk+1 − hVk
hB
)
+
Q˙B
BhB
(
1+
k
∑
r=1
qr
)
= 0 (4.23)
Las Ecuaciones (4.22) y (4.23) son similares a las Ecuaciones (4.11) y (4.14), las diferencias con-
sisten en la adicio´n del flujo, FL, la composicio´n, zi,FL , y la entalpı´a, hFL , de la corriente de
alimento inferior. El u´ltimo te´rmino en la Ecuacio´n (4.23) es la transferencia de calor acumu-
lada en las zonas de despojamiento y extractiva de la columna hasta la etapa k.
Los balances globales de materia y energı´a en una columna con dos corrientes de alimentacio´n
son similares a los de la columna con un solo alimento, Ecuaciones (4.18) hasta (4.21), cuando
zi,F, F y hF se reemplazan por:
zi,F =
Frzi,FU + zi,FL
1+ Fr
(4.24)
F = FL(1+ Fr) (4.25)
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hF =
FrhFU + hFL
1+ Fr
(4.26)
donde Fr es la relacio´n entre los flujos de las corrientes de alimento superior e inferior, Fr =
FU/FL. En una columna con dos alimentos el u´ltimo te´rmino de la Ecuacio´n (4.21) es la carga
de calor acumulada en las zonas extractiva y de despojamiento.
4.2.3. Entropı´a generada en las columnas
La entropı´a generada en las columnas de destilacio´n, dsirr/dt, se calcula a partir del balance
de entropı´a alrededor de la columna.
dsirr
dt
= D
[
sD − sF − Q˙cDTc
(
1+
J
∑
l=1
ql
τl
)]
+
B
[
sB − sF − Q˙BBTB
(
1+
M
∑
b=1
qb
τb
)]
+
(
dsirr
dt
)
HX
(4.27)
donde sD, sB son las entropı´as molares de las corrientes de destilado y fondo, τl y τb son
temperaturas adimensionales, τl = Tl/Tc y τb = Tb/TB; sF es la entropı´a de las corrientes de
alimento,
sF =
FrsFU + sFL
1+ Fr
(4.28)
El u´ltimo te´rmino del lado derecho de la Ecuacio´n (4.27) es la entropı´a generada debido a la
transferencia de calor entre los intercambiadores de calor y las etapas,(
dsirr
dt
)
HX
=
J
∑
j=1
(
dsirr
dt
)
HX,j
+
M
∑
b=1
(
dsirr
dt
)
HX,b
(4.29)
De acuerdo a la termodina´mica irreversible, la produccio´n de entropı´a por la transferencia de
calor es el producto del flujo de calor en la etapa, Q˙m, y la fuerza impulsora de transferencia
de calor en la etapa, Xq,m, (
dsirr
dt
)
HX,m
= Q˙mXq,m (4.30)
La fuerza impulsora se calcula como:
Xq,m =
1
Tm
− 1
T¯f ,m
(4.31)
donde Tm es la temperatura de la etapa y T¯f ,m es la temperatura promedio del fluido de trans-
ferencia de calor en la etapa. De acuerdo con la segunda ley, la entropı´a generada debe ser
positiva en un proceso, lo que permite plantear una restriccio´n con el fin de asegurar la con-
sistencia termodina´mica del disen˜o.
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Mı´nima produccio´n de entropı´a y eficiencia termodina´mica de la separacio´n
La mı´nima generacio´n de entropı´a, dadas las condiciones de las corrientes de alimento, la
presio´n de la columna y la tarea de separacio´n, corresponde a una columna con un nu´mero
infinito de etapas con transferencia de calor reversible en cada una de ellas [56],
(
dsirr
dt
)
min
=
D
[
sD − sF − Q˙cDTc
(
1+
∞
∑
l=1
ql
τl
)]
+ B
[
sB − sF − Q˙BBTB
(
1+
∞
∑
b=1
qb
τb
)] (4.32)
La transferencia de calor reversible requiere una diferencia infinitesimal entre las temperatu-
ras de la etapa y del fluido de servicio, por lo que el a´rea de transferencia de calor es infinita.
La determinacio´n de la trayectoria de operacio´n con mı´nima produccio´n de entropı´a implica
encontrar la distribucio´n de la carga de calor que minimice la entropı´a producida en el equipo.
Se sabe que una seccio´n requiere un nu´mero infinito de etapas cuando la linea de operacio´n
de la columna de destilacio´n toca la de equilibrio, este punto se conoce como el pinch de trans-
ferencia de masa. En el punto de pinch se cumple que no hay cambio de composicio´n con el
incremento en el nu´mero de etapas [56]. La composicio´n de pinch en cada una de las secciones
se calcula usando los balances por componente, el balance de energı´a, el equilibrio de fases y
la suma de composiciones [49].
Las ecuaciones para calcular la composicio´n de pinch en la zona de rectificacion son:
yi,p −
rp
1+ rp
xi,p − zi,D1+ rp = 0 (i = 1, 2, . . . , NC) (4.33)
hVp − hD
hD
+ rp
(
hVp − hLp
hD
)
+
Q˙c
DhD
(
1+
p
∑
l=1
ql
)
= 0 (4.34)
La composicio´n de pinch en la zona de despojamiento viene dada por:
xi,p −
Sp
1+ Sp yi,p −
xi,B
1+ Sp = 0 (i = 1, 2, ..., NC) (4.35)
hLp − hB
hB
+ Sp
(
hLp − hVp
hB
)
+
Q˙B
BhB
(
1+
p
∑
l=1
ql
)
= 0 (4.36)
en la zona extractiva de la columna es:
xi,p −
Sp
1+ Sp − FL/B yi,p −
xi,B − zi,FL
1+ Sp − FL/B = 0 (i = 1, 2, ..., NC) (4.37)
FL
B
(
hFL − hLp
hB
)
+
hLp − hB
hB
+ Sp
(
hLp − hVp
hB
)
+
Q˙B
BhB
(
1+
p
∑
r=1
qr
)
= 0 (4.38)
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El equilibrio lı´quido-vapor en el pinch es:
yi,p − Ki,pxi,p = 0 (i = 1, 2, . . . , NC) (4.39)
La trayectoria de destilacio´n reversible se obtiene cuando se calculan los puntos pinch de trans-
ferencia de masa (Ecuaciones 4.33 a 4.39) a varias relaciones de reflujo o de evaporacio´n, segu´n
corresponda [4].
4.2.4. Eficiencia termodina´mica de la separacio´n
La eficiencia dada por la segunda ley de la termodina´mica, η I I , relaciona el trabajo mı´nimo
para la separacio´n, Wsepmin, con el trabajo real requerido, W
sep
real [42],
η I I =
Wsepmin
Wsepreal
(4.40)
donde el trabajo de separacio´n mı´nimo se calcula como la diferencia de la disponibilidad
energe´tica de las corrientes materiales que ingresan y salen del sistema [79], que en el caso de
una columna con dos alimentos es,
Wsepmin = FUbFU + FLbFL − BbB − DbD (4.41)
La funcio´n de disponibilidad de una corriente c, bc, se calcula como:
bc = hc − T0sc (4.42)
en donde hc, sc son la entalpı´a y la entropı´a de la corriente respectivamente, y T0 es la tempe-
ratura del ambiente (T0 = 298, 15 K).
El trabajo de separacio´n real tiene en cuenta el trabajo de separacio´n ideal, Wsepmin, y el trabajo
perdido debido a las irreversibilidades inherentes al proceso W loss,
Wsepreal = W
sep
min +W
loss (4.43)
El teorema de Gouy-Stodola [42] permite calcular el trabajo perdido como el producto de la
temperatura ambiente y la entropı´a generada en el proceso,
W loss = T0
(
dsirr
dt
)
(4.44)
La eficiencia termodina´mica de una columna de destilacio´n reversible es uno, mientras que
para cualquier columna adiaba´tica a reflujo mı´nimo sera´ menor a uno, ya que la trayectoria
seguida por esta u´ltima difiere de la trayectoria de una columna reversible.
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4.3. Solucio´n y optimizacio´n del modelo
Especificacio´n de variables
El ana´lisis de grados de libertad presentado en la Tabla 4.1 muestra las variables que pueden
calcularse por las ecuaciones del modelo, las dema´s deben ser especificadas con base en las
condiciones deseadas en el disen˜o y las restricciones impuestas por los equipos de los cuales
proceden las corrientes de alimentacio´n. Las variables que deben especificarse en la columna
de destilacio´n con dos alimentos son:
1. La corriente de alimentacio´n inferior: FL, TFL, PFL, zFL.
2. La corriente de alimentacio´n superior: Fr, TFU , PFU , zFU .
3. La corriente de destilado: D, TD, zD.
4. La corriente de fondo: B, TB, xB.
5. Los fluidos de servicio de transferencia de calor que ingresan a la columna: TenHU,0, m˙HU ,
TenCU,0, m˙CU .
6. Las caracter’isticas de transferencia de calor: r0, S0, Un, An.
7. La presio´n de la columna: P.
8. La etapa de entrada de la corriente de alimentacio´n inferior, nFL.
9. El nu´mero ma´ximo de etapas de rectificacio´n, nmaxR .
10. El nu´mero ma´ximo de etapas en la zona extractiva, nmaxE .
Para la columna de destilacio´n con una sola corriente de alimentacio´n se omiten las especifi-
caciones concernientes a la corriente de alimentacio´n superior, a la etapa de alimentacio´n de
la corriente inferior y el nu´mero ma´ximo de etapas en la zona extractiva.
Las corrientes de destilado y de fondo, ası´ como las especificaciones de transferencia de calor
no son completamente independientes ya que esta´n relacionadas por los balances globales
de masa y energı´a, Ecuaciones (4.18) a (4.21), proveyendo NC + 2 relaciones adicionales lo
que implica que solamente es necesario especificar NC + 1 entre B, D, zD, xB, y el balance de
energı´a global permite calcular 1 varaible, ya sea r0 o S0.
4.3.1. Solucio´n del modelo
El orden de ca´lculo que se presenta a continuacio´n permite resolver una columna con doble
alimentacio´n, pero tambie´n es va´lido para una columna con un solo alimento, omitiendo los
pasos correspondientes a la seccio´n extractiva.
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Tabla 4.1: Grados de libertad en las columnas de destilacio´n.
Zona Ecuaciones Variables desconocidas Variables conocidas
Condensador 4.1, 4.3, 4.6, 4.8,
4.9, 4.10
Qc, y1, T1, x0, Tsalcu,0,Ac r0, D, TD, zD, PD, m˙c, Tc
Rectificacio´n 4.1, 4.3, 4.4, 4.6,
4.9, 4.10
Tj+1, yj+1, xj, rj, Tsalcu,j, Q˙j Tj, yj, Aj, Uj, T
en
cu,j, m˙cu,
Pj
Rehervidor 4.6, 4.10, 4.11,
4.13, 4.16, 4.17
Q˙B, x1, T1, y0, TsalHU,0, AB S0, B, TB, xB, PB
Despojamiento 4.6, 4.10, 4.11,
4.13, 4.14, 4.17
Tm+1, xm+1, ym, Sm,
TsalHU,m, Q˙m
Tm, xm, Am, Um, TenHU,m,
m˙HU,m, Pm
Extractiva 4.6, 4.10, 4.13,
4.17, 4.22, 4.23
Tk+1, xk+1, yk, Sk, TsalHU,k,
Q˙k
Tk, yk, Ak, Uk, TenHU,k,
m˙HU,k, FL, TFL, PFL, zFL,
Fr, TFU, PFU , zFU , nFL,
Pk, B
1. Definir las especificaciones de disen˜o, ver Seccio´n 4.3.
2. Usar los balances de materia globales para calcular los flujos y composiciones de los
productos, Ecuaciones (4.18) a (4.20).
3. Si r0 es una especificacio´n de disen˜o siga los pasos 4 al 8, sino, los pasos 9 a 14.
4. Resolver las ecuaciones correspondientes al condensador (Tabla 4.1).
5. Resolver las etapas correspondientes a la zona de rectificacio´n, etapas j = 1 hasta nmaxR ,
ver Tabla 4.1.
6. Calcular la cantidad de energı´a disponible para las zonas de despojamiento y extrac-
tiva usando el balance de energı´a global, Ecuacio´n (4.21), esta cantidad es el te´rmino
Q˙B
(
1+∑Mb=1 qb
)
.
7. Dado S0, resolver las ecuaciones pertenecientes al rehervidor (ver Tabla 4.1). El valor de
S0 debe ser tal que el Q˙B calculado sea menor o igual a la cantidad de calor disponible
para las zonas de despojamiento y extractiva calculada en el paso 6.
8. Solucionar las etapas de la zona de despojamiento, etapas m = 1 hasta nFL−1, verifican-
do que la carga de calor acumulada no sea mayor que la calculada en el paso 6.
9. Dado S0, solucionar las ecuaciones pertenecientes al rehervidor (Tabla 4.1).
10. Solucionar la zona de despojamiento, etapas m = 1 hasta nFL−1.
11. Solucionar la zona extractiva, etapas m = 1 hasta nmaxE .
12. Usar el balance de energı´a global, Ecuacio´n (4.21), para carcular la carga de calor en la
zona de rectificacio´n, este es el te´rmino Q˙C
(
1+∑Jl=1 ql
)
en la Ecuacio´n (4.4).
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13. Dado r0 calcular el rehervidor. El valor de r0 debe ser tal que Q˙C sea menor o igual a la
carga de calor disponible calculada por la Ecuacio´n (4.4).
14. Solucionar las etapas de la zona de rectificacio´n, etapas j = 1 hasta nmaxR , verificando
que la carga de calor no sea mayor que la carga de calor calculada con la Ecuacio´n (4.4).
Un disen˜o factible se logra cuando las lineas de operacio´n se intersectan y cuando se cumple
el balance de energı´a global.
4.3.2. Optimizacio´n
Funcio´n objetivo
La funcio´n objetivo, OF, consiste de dos te´rminos (Ecuacio´n (4.45)). El primero es la entropı´a
generada en la columna (Ecuacio´n 4.27) y el segundo es un factor de penalizacio´n que tiene
en cuenta el cumplimiento de las restricciones impuestas sobre el disen˜o de la columna de
destilacio´n.
OF =
(
dsirr
dt
)
+ α
4
∑
r=1
βr (4.45)
donde α es un factor de ponderacio´n (α = 100)1, y βr son variables binarias que toman un valor
de cero cuando se cumple la restriccio´n y uno cuando no se cumple. La variable β1 considera
la interseccio´n de las lineas de operacio´n, β2 el cumplimiento del balance de energı´a, β3 y β4
se asocian al cumplimiento de la mı´nima diferencia de temperatura en el condensador y en el
rehervidor, respectivamente.
Estrategia
La estrategia usada en la optimizacio´n se desarrolla en dos niveles: en el primer nivel se re-
suelve el disen˜o o´ptimo de la columna de destilacio´n adiaba´tica, mientras que en el segundo
nivel se optimiza la distribucio´n de transferencia de calor, esto con el fin disen˜ar y compa-
rar columnas con el mismo nu´mero de etapas ideales; adema´s, el dia´metro de la columna
adiaba´tica permite tener un estimativo inicial del a´rea ma´xima de transferencia de calor en la
columna con intercambiadores de calor secuenciales.
4.4. Estudios de caso
Se comparan las columnas optimizadas con alimentacio´n doble y sencilla, con intercambiado-
res de calor secuenciales y adiaba´ticas. En la columna extractiva (doble alimentacio´n) 0, 278
mol s−1 de una mezcla etanol/agua (E/W), con composicio´n molar 85 % (E) 15 % (W), se des-
hidrata hasta obtener una fraccio´n molar de 99,8 % (E) en el destilado. La corriente de alimento
1El valor del factor de ponderacio´n se eligio´ de tal forma que fuera un orden de magnitud mayor al
valor de la entropı´a generada en las columna extractiva.
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superior consiste de una mezcla agua/etilenglicol (W/EG), 99,9 % (EG); en el destilado se re-
cupera el 99,99 % del etanol alimentado. La corriente de alimento inferior ingresa a la columna
de destilacio´n a la temperatura de burbuja, mientras que la temperatura de la corriente de ali-
mentacio´n superior es 351 K.
En la columna de recuperacio´n (alimentacio´n sencilla) una corriente con la composicio´n del
fondo de la columna extractiva se deshidrata hasta obtener una fraccio´n molar de 99,90 % (EG)
en el producto de fondo, la recuperacio´n fraccional de EG en esta corriente es el 99,999 %.
Ambas columnas operan isoba´ricamente a presio´n de 1 atm; la diferencia mı´nima de tempe-
ratura en el condensador y en el rehervidor es 8 K en todos los casos [19, 23]. La relacio´n de
alimentacio´n de la columna extractiva, Fr, se fija en 0, 5 debido a que este valor es el o´ptimo
desde el punto de vista econo´mico [48].
4.4.1. Variables de optimizacio´n
Las variables de optimizacio´n para el disen˜o de las columnas adiaba´ticas son los flujos de los
fluidos de servicio de transferencia de calor, m˙HU y m˙CU , y las relaciones de reflujo, r0.
En el caso de las columnas SHE, se optimizan, adema´s de las variables anteriores, las relacio-
nes de evaporacio´n en el calderı´n, S0, y la conductividad total en las etapas (0 ≤ Uj Aj ≤ 250
W K−1). Los valores ma´ximos de conductividad en la etapa, Uj Aj, se estimaron con base en
los trabajos reportados en la literatura [32, 38], esto, debido a la falta de informacio´n detallada
acerca de las caracterı´sticas de transferencia de calor y del disen˜o del plato.
4.4.2. Propiedades termodina´micas y me´todos computacionales
Los coeficientes de actividad, ası´ como las entalpı´as y las entropı´as en exceso se calcularon
usando el modelo NRTL [73], mientras que la fase vapor se considero´ como una mezcla ga-
seosa ideal. Las capacidades calorı´ficas de los componentes en fase lı´quida y vapor se tomaron
de Poling et al. [72]. Como fluido de calentamiento se selecciono´ el DowthermTTM, debido al
intervalo de temperatura de uso (263,15-588 K), su estabilidad te´rmica, baja toxicidad y a la
disponibilidad de la informacio´n [22].
El modelo se programo´ en MatlabTM, usando las funciones fsolve y patternsearch para resolver
el sistema de ecuaciones y optimizar el modelo. La funcio´n patternsearch es un me´todo de op-
timizacio´n restringida que no requiere el ca´lculo de derivadas, lo que facilita la optimizacio´n,
debido a que el modelo involucra variables enteras.
4.5. Resultados y discusio´n
A continuacio´n se muestra el efecto que tiene la distribucio´n de transferencia de calor lograda
en los dos tipos de columnas estudiados sobre la eficiencia de segunda ley, y sobre las condi-
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ciones de operacio´n de las columnas.
4.5.1. Eficiencia termodina´mica de las columnas de destilacio´n
La eficiencia termodina´mica de segunda ley depende del grado de irreversibilidad del pro-
ceso, cuantificado por la entropı´a generada en el mismo. Las irreversibilidades dependen de
las condiciones de operacio´n y del disen˜o del equipo; es decir, existe una eficiencia ma´xima
alcanzable dependiendo de si la columna es adiaba´tica o diaba´tica, lo que permite realizar
una comparacio´n entre la eficiencia obtenida en las columnas respecto a la ma´xima eficiencia
alcanzable.
Figura 4.2: Comparacio´n de las trayectorias de composicio´n de la columnas con alimentacio´n
sencilla, reversible y adiaba´tica a reflujo m´ınimo.
Ma´xima eficiencia de las columnas de destilacio´n
La eficiencia ma´xima de una columna de destilacio´n adiaba´tica se obtiene cuando esta opera
a condiciones de reflujo mı´nimo, con transferencia de calor reversible en el rehervidor y en el
condensador.
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Figura 4.3: Comparacio´n de las trayectorias de composicio´n en las columnas extractivas, reversible
y adiaba´tica a reflujo m´ınimo.
Columnas con un alimento La trayectoria de la columna de destilacio´n adiaba´tica corres-
ponde a las condiciones mostradas en la Tabla 4.2. La ma´xima eficiencia de la columna es 0,44,
lo que significa que cerca del 66 % de la energı´a que ingresa a la columna se degrada debido
al hecho de realizar la separacio´n en una columna adiaba´tica.
La trayectoria seguida por la columna SHE corresponde a la columna reversible, i.e., sigue la
curva de equilibrio del sistema (ver Figura 4.2), esto permite asegurar que la ma´xima eficiencia
alcanzable por la columna SHE es uno, debido a que, en teorı´a, la operacio´n puede llevarse a
cabo sin degradar la calidad de la energı´a que ingresa a la columna. Se debe recordar que esta
eficiencia no es alcanzable en la pra´ctica, pues requiere de una a´rea de transferencia de calor
infinita, debido a que la transferencia de calor se realiza con una diferencia infinitesimal de
temperatura.
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Columnas con dos alimentos Las trayectorias seguidas por la columna adiaba´tica con
doble alimentacio´n a reflujo mı´nimo (Tabla 4.2) y las trayectorias de destilacio´n reversible se
muestran en la Figura 4.3. Se aprecia que la trayectoria seguida por la columna adiaba´tica se
intersecta con la trayectoria reversible en dos puntos pertenecientes a las zonas de despoja-
miento y de rectificacio´n, estos son los puntos de pinch y muestran que la condicio´n de reflujo
mı´nimo de la columna con dos alimentos se ha alcanzado.
La ma´xima eficiencia alcanzable en la columna adiaba´tica es 0,21 (ver Tabla 4.2), indicando
que el 79 % de la energı´a u´til que ingresa a la columna se degrada en la operacio´n, esta efi-
ciencia es casi la mitad que en la columna de recuperacio´n (alimentacio´n sencilla) y debe ser
el objetivo principal de mejoramiento de la eficiencia energe´tica, no so´lo por su baja eficiencia
termodina´mica, sino tambie´n porque el trabajo mı´nimo de separacio´n de la columna extracti-
va es, aproximadamente, cuatro veces el de la columna de recuperacio´n, lo que hace que esta
columna tenga un uso energe´tico ma´s intensivo.
Las irreversibilidades de las columnas extractivas corresponden principalmente al mezclado
en los puntos de alimentacio´n y a la transferencia de calor y masa al interior de la columna. La
trayectoria seguida en la seccio´n extractiva de la columna adiaba´tica (Figura 4.3) es la que ma´s
se aleja de la trayectoria reversible, lo que permite anticipar que gran parte de la ineficiencia
energe´tica se encuentra en esta seccio´n.
Tabla 4.2: Condiciones de m´ınima generacio´n de entrop´ıa en las columnas adiaba´ticas.
Un alimento Dos alimentos Unidades
RRmin 0, 294 0, 475 –
Q˙ent 3, 50 15, 30 kW
Q˙sal −2, 18 −13, 59 kW
Wsepmin 0, 12 0, 52 kW
(ds/dt)min 0, 54 6, 53 W K−1
η I I 0, 44 0, 21 –
En el caso de la columna extractiva SHE, la trayectoria seguida en cada una de las secciones
coincidira´ con la seguida por la columna reversible menos en los puntos de alimentacio´n, ya
que no existe posibilidad de que las composiciones de las corrientes de alimentacio´n (que son
soluciones binarias), coincidan con las de los flujos internos de la columna (sistema ternario),
haciendo que las irreversibilidades por el mezclado sean imposibles de eliminar.
A diferencia de la columna de recuperacio´n, la columna de destilacio´n extractiva usa adema´s
de calor, un agente de separacio´n ma´sico (EG) por lo que la distribucio´n de la transferencia de
calor externa no sera´ suficiente para hacer la destilacio´n completamente reversible; sin embar-
go, se espera que la distribucio´n de la carga de calor mejore la eficiencia termodina´mica. Es
importante observar que las eficiencias de las columnas adiaba´ticas calculadas en este trabajo
esta´n dentro de los valores considerados normales [79].
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Eficiencias termodina´micas de los disen˜os o´ptimos
Las relaciones molares de reflujo usadas en el disen˜o final para las columnas con uno y dos
alimentos fueron respectivamente: 0, 301 y 0, 607. En el caso de las columnas SHE, cada disen˜o
final tiene el mismo nu´mero de etapas de equilibrio que el de la respectiva columna adiaba´ti-
ca. Como era esperado, las eficiencias termodina´micas de las columnas SHE fueron, en ambos
casos, superiores a las de las columnas adiaba´ticas 2. Es ası´ como la eficiencia de la columna
de recuperacio´n pasa de 0,21 (adiaba´tica) a 0, 23 (SHE) lo que implica que las eficiencias ob-
tenidas en las columnas son el 47 % y 52 % de la eficiencia ma´xima alcanzable en la columna
adiaba´tica (0, 44), o que el disen˜o con intercambiadores de calor secuenciales esta´ un 5 % ma´s
cerca de e´ste valor.
La eficiencia de la columna extractiva adiaba´tica es 0, 12, mientras que la eficiencia de la co-
lumna SHE es 0, 14; es decir, una mejora de la eficiencia del 10 % (adiaba´tica 57 % y diaba´tica
67 %) respecto a la eficiencia ma´xima alcanzable por la columna adiaba´tica 0, 21.
Las eficiencias alcanzadas en los disen˜os finales son significativamente menores, entre el 50 %
y 60 %, respecto a las reportadas en la Tabla 4.2, ya que como se explica en la Seccio´n 4.5.2, las
irreversibilidades asociadas a la transferencia de calor externa, son un factor muy importante
de ineficiencia en las columnas.
4.5.2. Ana´lisis de irreversibilidad
Las irreversibilidades de las columnas de destilacio´n se cuantifican usando la entropı´a gene-
rada. El modelo planteado permite clasificar y cuantificar de forma independiente las irrever-
sibilidades en dos grandes categorı´as, la primera asociada a la transferencia de calor externa,
i.e., la entropı´a generada por la interaccio´n entre los fluidos de servicio de transferencia de
calor y el la mezcla lı´quido-vapor que fluye en la etapa. La segunda categorı´a agrupa los
feno´menos de mezclado y de transferencia de calor y masa en la mezcla lı´quido-vapor.
Columnas con un alimento
Los perfiles de los flujos, de temperatura, de calor transferido y de generacio´n de entropı´a en
la columna diaba´tica y SHE se muestran en la Figura 4.4. En ambas columnas la mayor gene-
racio´n de entropı´a se encuentra ubicada en el condensador y en la zona de despojamiento. La
distribucio´n de la carga de calor en la columna SHE permitio´ disminuir la entropı´a generada
tanto en el condensador como en la zona inferior de la columna, comparando con la columna
adiaba´tica. No obstante, existen etapas en la zona inferior con mayor generacio´n de entropı´a
2En la optimizacio´n de columnas SHE se usaron diferentes valores iniciales de las variables de op-
timizacio´n, debido a que el me´todo de optimizacio´n usado encuentra o´ptimos locales. La distribucio´n
de la carga de calor reportada corresponde al valor mı´nimo de la funcio´n objetivo entre los obtenidos
usando diferentes valores iniciales.
74 CAPI´TULO 4. DISEN˜O DE COLUMNAS DE DESTILACIO´N
en la columna SHE que en la columna adiaba´tica (etapas 12 y 13), esto se debe a que la irrever-
sibilidad asociada a la transferencia de calor externa es el te´rmino dominante (ver Figura 4.5),
por la diferencia de temperatura a la cual se esta´ realizando la transferencia de calor en las
etapas. Por ejemplo, la transferencia de calor en la etapa 12 se lleva a cabo con una diferencia
de 15 K, y aunque la diferencia de temperatura en la etapa 13 es solamente de 4 K, la magnitud
del flujo de calor (918 W), que es comparable a la del rehervidor (1337 W), es un factor de peso
en la generacio´n de entropı´a en la etapa.
Figura 4.4: Perfiles en las columnas con alimentacio´n sencilla. A. Flujos. B. Temperaturas. C.
Perfiles de transferencia de calor. LSHEy VSHE son los flujos de l´ıquido y vapor en las columnas
SHE; LA y VA son los flujos de vapor y l´ıquido en las columnas adiabaticas (A). D. Entrop´ıa
generada.
La discriminacio´n de la entropı´a generada en la columna SHE (Figura 4.5) muestra que las
irreversibilidades debidas a la transferencia de calor externa, y a los feno´menos de mezcla y
de transferencia de calor y masa son el 66 % (0, 86 W K−1) y 34 % (0, 45 W K−1) de la entropı´a
total, respectivamente. En el caso de la columna adiaba´tica se tiene que la irreversibilidad aso-
ciada a la transferencia de calor externa es el 65 % (0, 97 W K−1), mientras que los feno´menos
de mezcla y transferencia de calor y masa son responsables del 35 % (0, 53 W K−1) del total
generado en la columna. Aunque el porcentaje de distribucio´n de las irreversibilidades tiende
a ser similar en ambas columnas, en la columna SHE existe una reduccio´n neta en la transfe-
rencia de calor externa y en las irreversibilidades debidas a la mezcla y a la transferencia de
calor y masa respecto a la columna adiaba´tica.
4.5. RESULTADOS Y DISCUSIO´N 75
Figura 4.5: Discriminacio´n de la entrop´ıa generada. A. Columna extractiva adiaba´tica. B. Columna
adiaba´tica con un alimento. C. Columna extractiva diaba´tica. D. Columna diaba´tica con un alimento.
SEP entrop´ıa producida por la separacio´n. HX entrop´ıa generada por la transferencia de calor
externa.
Columnas extractivas
Los perfiles de generacio´n de entropı´a en las columnas con doble alimentacio´n (Figura 4.6)
muestran que las irreversibilidades se encuentran ubicadas principalmente en el condensa-
dor, en las etapas de alimentacio´n y en la zona inferior de la columna. La principal reduccio´n
de las irreversibilidades que se logra en la columna SHE se ubica en el rehervidor, debido a la
distribucio´n de la transferencia de calor en la zona de despojamiento.
La irreversibilidad dominante en los condensadores de ambas columnas se debe a la trans-
ferencia de calor externa (Figura 4.5) y la magnitud de las irreversibilidades en las etapas de
alimentacio´n es similar para ambos tipos de columna, adiaba´tica y SHE. En la zona de des-
pojamiento de la columna adiaba´tica la irreversibilidad asociada a la transferencia de calor y
masa entre las fases lı´quido y vapor es la ma´s importante, mientras que la transferencia de
calor externa domina en la zona de despojamiento de la columna SHE.
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Figura 4.6: Perfiles en las columnas extractivas. A. Flujos. B. Temperaturas. C. Entrop´ıa generada.
D. Perfiles de transferencia de calor. Donde, LSHE y VSHE son los flujos de l´ıquido y vapor en las
columnas diabaticas (SHE); LA y VA son los flujos de vapor y l´ıquido en las columnas adiaba´ticas
(A).
La distribucio´n de la generacio´n de entropı´a (Figura 4.5) muestra que la irreversibilidad aso-
ciada a la transferencia de calor externa es el 43 % del total de la entropı´a generada en la co-
lumna adiaba´tica (12, 55 W K−1), mientras que en el caso de la columna SHE la transferencia
de calor externa representa el 68 % del total de la entropı´a generada en la columna (10, 51 W
K−1). La disminucio´n neta de la irreversibilidad se debe a que las irreversibilidades asociadas
al mezclado, y a la transferencia de calor y masa lı´quido-vapor disminuyeron de 7, 15 W K−1
en la columna adiaba´tica a 3, 6 W K−1 en la columna SHE, esta reduccio´n se logra a costa de un
aumento de menor magnitud de la irreversibilidad debida a la transferencia de calor externa
en la columna SHE (7, 15 W K−1) respecto a la columna adiaba´tica (5,4 W K−1), esta irreversi-
bilidad aumenta debido a que la transferencia de calor en las etapas 35 a 37 se lleva a cabo con
una diferencia de temperatura cercana a los 28 K lo que hace que la fuerza termodina´mica de
transferencia de calor sea relativamente grande. Es importante recordar que estas diferencias
de temperatura esta´n condicionadas por el disen˜o de la columna, que fija el nu´mero ma´ximo
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de etapas en la zona de despojamiento y el a´rea ma´xima de transferencia de calor externa en
cada etapa.
En el presente trabajo se consiguieron reducciones de la entropı´a generada del orden del
13 % y 16 % con las columnas SHE con alimentacio´n sencilla y doble, respecto a sus simi-
lares adiaba´ticas. Estas reducciones son menores al 39 % reportado por De Koeijer y Rivero
[17] quienes usaron columnas de rectificacio´n adiaba´tica y SHE para separar la mezcla eta-
nol/agua. Las diferencias pueden explicarse por el comportamiento termodina´mico del siste-
ma y por las restricciones impuestas en el disen˜o. De Koeijer y Rivero estudiaron columnas
de rectificacio´n adiaba´tica y SHE con el mismo nu´mero de etapas pero la tarea de separacio´n
fue diferente en las columnas; en el presente trabajo tanto el nu´mero de etapas como la tarea
de separacio´n fueron las mismas para las columnas adiaba´ticas y SHE, lo que limita au´n ma´s
el disen˜o o´ptimo (y por consiguiente la disminucio´n en la entropı´a generada) alcanzado en el
trabajo. Cabe notar la importancia que tiene la reduccio´n de la entropı´a generada en la colum-
na extractiva, ya que e´sta consume entre el 50-80 % de la energı´a requerida en el proceso de
produccio´n de etanol por vı´a fermentativa [68].
Tabla 4.3: Flujos y temperaturas de los fluidos de servicio y cargas de calor en las columnas de
destilacio´n.
Dos alimentos Un alimento
Adiaba´tica Diaba´tica Adiaba´tica Diaba´tica Unidades
m˙cu 4, 59 4, 34 0, 45 0, 41 mol s−1
Tenc 298, 1 298, 1 298, 1 298, 1 K
Tsalc 341, 0 343, 4 363, 0 372, 1 K
m˙HU 4, 00 0, 50 0, 29 0, 11 mol s−1
TenH 432, 0 432, 0 490, 0 490, 0 K
TsalH 426, 5 387, 0 475, 0 448, 8 K
Q˙ent 16, 56 16, 56 3, 52 3, 61 kW
Q˙sal −14, 80 −14, 80 −2, 20 −2, 29 kW
4.5.3. Condiciones de operacio´n de las columnas
Los perfiles de los flujos de lı´quido y vapor en las columnas SHE (Figuras 4.4 y 4.6), muestran
el efecto de la distribucio´n de la carga de calor sobre los patrones de condensacio´n y evapora-
cio´n en la columna. En la columnas adiaba´ticas la transferencia de calor externa se lleva a cabo
en el rehervidor y condensador u´nicamente, mientras que existe alguna libertad en la distri-
bucio´n de la carga de calor en las columnas con intercambiadores secuenciales, lo que permite
transferir en cada etapa el calor para condensar o evaporar solamente la cantidad requerida
en una zona particular del equipo. Esto genera la ventaja de transferir una parte del calor en
la zona de despojamiento a menores temperaturas que la que se requiere en el rehervidor de
una columna adiaba´tica; de igual modo, la condensacio´n en columnas SHE se puede llevar a
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cabo a temperaturas mayores de las requeridas en las columnas adiaba´ticas.
Los flujos obtenidos en las columnas con intercambiadores de calor secuenciales se relacionan
con menores cambios en la temperatura entre las etapas donde la entropı´a generada se redujo,
principalmente en las zonas de despojamiento, esto implica una capacidad de separacio´n me-
nor en cada etapa, comparada con las de la columna adiaba´tica (i.e., la tarea de separacio´n se
reparte de forma ma´s uniforme en la columna SHE que en la adiaba´tica), por lo que se requi-
rieren ma´s etapas en la zona de despojamiento de las columnas SHE que en las adiaba´ticas, no
obstante, el nu´mero total de etapas de equilibrio en ambos equipos es el mismo, esta condicio´n
(nu´mero de etapas en la columna), hace necesario una carga de calor levemente mayor en las
columnas de destilacio´n SHE, 2 % en la columna de recuperacio´n y menos de 1 % en la colum-
na extractiva (Tabla 4.3) respecto a las columnas adiaba´ticas; sin embargo, el uso de fuentes de
alta calidad (medio de calentamiento, HU) disminuye en 87.5 % para la columna SHE con un
alimento y en 62.1 % para la columna extractiva SHE respecto a sus similares adiaba´ticas (ver
Tabla 4.3).
Existen efectos de la incorporacio´n de los intercambiadores de calor secuenciales en las colum-
nas que deben ser analizados en el momento del disen˜o; entre ellos la variacio´n de los flujos
internos, el espacio requerido por los intercambiadores y la eficiencia de los platos. Los flujos
de lı´quido y vapor en la zona de despojamiento de las columnas SHE son considerablemente
menores en algunas etapas que en las columnas adiaba´ticas, y presentan variaciones dentro
de esta zona, esto implica que el dia´metro de la columna en la zona de despojamiento tienda a
ser menor en las columnas SHE para evitar problemas hidra´ulicos que afecten el desempen˜o
de la columna; sin embargo, se debe tener en cuenta que la instalacio´n de los intercambiadores
se traducirı´a en el aumento del dia´metro de la columna.
De acuerdo con la informacio´n experimental reportada [39] (para un sistema binario), la trans-
ferencia de calor externa mejora la eficiencia del plato cuando es calentamiento (zona de des-
pojamiento) y la disminuye cuando es enfriamiento (zona de rectificacio´n), al compararse con
las eficiencia de los platos de una columna de destilacio´n adiaba´tica, esto permite anticipar
que el nu´mero de etapas reales requeridas en las columnas SHE puede ser menor que en la
adiaba´tica ya que la mayor parte de la transferencia de calor externa se concentra en las etapas
de despojamiento.
Los intercambiadores de calor secuenciales permiten llevar a cabo la remocio´n de calor (zona
de rectificaci’on) a mayores temperaturas, y la adicio´n de calor (zona de despojamiento) a me-
nores temperaturas haciendo que, para los mismos flujos de fluido de servicio, la temperatura
de salida del fluido en la torre de enfriamiento pueda ser mayor y que la temperatura de sa-
lida del fluido de calentamiento cuando se regenera sea menor que la demandada en el caso
de las columnas adiaba´ticas.
Otro aspecto interesante relacionado con la produccio´n de entropı´a en las columnas con in-
tercambiadores de calor secuenciales esta´ dado por la temperatura de los fluidos de servicio
de transferencia de calor al salir de los intercambiadores en las columnas SHE: La ganancia
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en la temperatura del fluı´do de servicio de enfriamiento (ver Tabla 4.3) es relevante cuando
este puede ser usado antes de que regrese a la torre de enfriamiento; a su vez, una menor
temperatura de salida del fluı´do de calentamiento puede ser ventajosa respecto a la colum-
na adiaba´tica, cuando parte de la regeneracio´n del fluido de calentamiento se puede realizar
usando una fuente de menor calidad energe´tica (i.e., de menor temperatura) que la requerida
en el caso de las columnas adiaba´ticas. Esta ventaja se hara´ evidente con los resultados del
siguiente capı´tulo, donde se estudia la integracio´n energe´tica del sistema.
4.5.4. Desempen˜o de la metodologı´a propuesta
La principal diferencia del modelo matema´tico planteado respecto a los de trabajos anterio-
res sobre columnas diaba´ticas, que se han centrado principalmente en la optimizacio´n, es que
el presente modelo permite, no so´lo optimizar, sino tambie´n, disen˜ar columnas adiaba´ticas y
diaba´ticas con intercambiadores de calor secuenciales, y puede extenderse fa´cilmente al di-
sen˜o de columnas con intercambiadores de calor independientes en cada etapa.
El ca´lculo nume´rico de las columnas es ra´pido (menor a 5 segundos), y para el modelo en
cuestio´n, no presenta los problemas de convergencia asociados a este tipo de ca´lculo [32] au´n
trabajando con un sistema ternario no ideal como es E/W/EG y con una columna extractiva
(con doble alimentacio´n).
El modelo propuesto ofrece ventajas desde el punto de vista de la optimizacio´n, ya que permi-
te considerar como variables de optimizaci’on no so´lo los flujos y temperaturas de los fluidos
de servicio de transferencia de calor [32], sino tambie´n la distribucio´n de las a´reas de trans-
ferencia de calor en las etapas [74], generando informacio´n para el ana´lisis de costos de las
columnas [48].
El modelo permite au´n otras modificaciones para convertirse en un modelo de no equilibrio
[1], u´til para el disen˜o de columnas diaba´ticas, siempre y cuando se cuente con la informacio´n
detallada acerca de las caracterı´sticas de la transferencia de calor y masa, ası´ como del tipo y
la hidra´ulica del plato o empaque usado.
4.6. Conclusiones
La metodologı´a propuesta en este trabajo, para el disen˜o y optimizacio´n de columnas de des-
tilacio´n adiaba´ticas y diaba´ticas con intercambiadores de calor secuenciales, es conveniente
desde el punto de vista de la velocidad de ca´lculo y de la flexibilidad que permite la optimi-
zacio´n. Los resultados obtenidos muestran que las columnas con intercambiadores de calor
secuenciales son una alternativa que merece ser considerada frente a las columnas adiaba´ticas
en cuanto al aprovechamiento energe´tico se refiere, que se traduce en una reduccio´n de los
flujos de medio de calentamiento requeridos para la operacio´n de las columnas, 62 % en la
columa con alimentacio´n sencilla y 87.5 % en la columna extractiva.
80 CAPI´TULO 4. DISEN˜O DE COLUMNAS DE DESTILACIO´N
Es importante resaltar que existe la necesidad de informacio´n experimental ma´s detallada
acerca de la influencia que tiene la transferencia de calor externa sobre la eficiencia de la sepa-
racio´n a fin de usar modelos ma´s refinados como los de no equilibrio que permitan un ana´lisis
ma´s profundo acerca de la conveniencia de disen˜ar e implementar columnas diaba´ticas.
Capı´tulo 5
Optimizacio´n de la integracio´n
energe´tica y de la distribucio´n de la
transferencia de calor en un sistema de
destilacio´n extractiva
Resumen
Despue´s de estudiar el disen˜o de columnas de destilacio´n diaba´ticas, con intercambiadores
de calor secuenciales, donde se observo´ que la distribucio´n de la transferencia de calor per-
mite disen˜ar columnas con mayor eficiencia de segunda ley, se procede a estudiar el uso de la
energı´a en el sistema completo, para lo cual se optimiza la integracio´n energe´tica y la distribu-
cio´n de transferencia de calor en dos sistemas de destilacio´n extractiva para la deshidratacio´n
de etanol.
En el primer sistema se emplean columnas de destilacio´n convencionales (adiaba´ticas), mien-
tras que en el segundo sistema las columnas adiaba´ticas se reemplazan por columnas con
intercambiadores de calor secuenciales (columnas SHE). La distribucio´n o´ptima de la trans-
ferencia de calor se obtiene minimizando la entropı´a generada (o producida) en cada uno de
los sistemas. El problema se aborda como la optimizacio´n de las condiciones operacionales en
el sistema junto con el disen˜o preliminar o´ptimo tanto de los intercambiadores externos, para
la integracio´n energe´tica, como de los asociados a las columnas, condensadores, rehervidores
e intercambiadores internos, por lo que se debe fijar la composicio´n del alimento, el nu´mero
de etapas, la recuperacio´n y la pureza del producto de intere´s en cada una de las columnas.
Los resultados obtenidos muestran que la columna extractiva es la unidad ma´s ineficiente del
proceso con ∼ 80 % del total de la entropı´a generada, y que el uso de columnas SHE permite
disminuir la generacio´n de entropı´a en un 17 % comparado con el proceso que usa columnas
convencionales, lo que en te´rminos pra´cticos implica ahorros importantes en la demanda del
fluido de servicio de calentamiento.
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5.1. Introduccio´n
El incremento en los costos de la energı´a ha dado un peso mayor al concepto de la destilacio´n
reversible. En una columna de destilacio´n reversible hay cambios diferenciales de composi-
cio´n a trave´s de la columna y transferencia de calor reversible en cada una de las etapas, esta
clase de columna no puede construirse en la pra´ctica, pero algunos elementos de la destilacio´n
reversible se han aplicado al disen˜o de columnas diaba´ticas en las cuales existe transferencia
de calor en cada una de las etapas [42, 5, 81]. La columna diaba´tica ma´s eficiente requiere flui-
dos de transferencia de calor a temperaturas diferentes, que sean lo suficientemente cercanas
a la de la etapa. No obstante, esta condicio´n difı´cilmente se puede alcanzar en una planta de
proceso real, una alternativa ma´s realista consiste en usar columnas SHE, en donde los fluidos
de transferencia de calor circulan secuencialmente de una etapa a otra (ver Figura 5.1), esta
clase de configuracio´n tiene la ventaja de usar so´lo un fluido para el calentamiento y uno para
el enfriamiento, no obstante, para este tipo de configuracio´n se hace necesario encontrar un
perfil de transferencia de calor o´ptimo, que minimice la produccio´n de entropı´a debido a la
transferencia de calor.
Hasta el momento, la optimizacio´n de la transferencia de calor en columnas diaba´ticas se ha
enfocado principalmente al estudio de columnas aisladas y con una sola corriente de alimen-
tacio´n [35, 5, 74, 2, 78], por lo que en el presente trabajo se pretende no so´lo optimizar un
proceso con dos unidades de destilacio´n conectadas entre sı´; sino tambie´n, evaluar los posi-
bles beneficios que conlleva el uso de columnas SHE sobre la eficiencia energe´tica del proceso
de destilacio´n extractiva para la deshidratacio´n de etanol.
5.2. Las secuencias de destilacio´n extractiva
Se evaluan dos diagramas de flujo, en el primero (FS1) se utilizan columnas convencionales
(adiaba´ticas), mientras que en el segundo (FS2) se emplean columnas SHE en lugar de las
adiaba´ticas.
En la secuencia FS2 (Figura 5.1), una mezcla agua/etanol de composicio´n cercana a la azeotro´pi-
ca, FL, y el agente de extraccio´n (etilenglicol de alta pureza), FU , se alimentan a la columna
extractiva, C2, con el fin de obtener etanol (E) deshidratado como destilado, D2, y una mezcla
compuesta principalemente por agua (W) y etilenglicol (EG) como corriente de fondo, B2. En
la columna C1 (columna de recuperacio´n) se deshidrata la corriente de fondo proveniente de
la columna extractiva, B2, obtenie´ndose agua como destilado y etilenglicol de alta pureza en
la corriente de fondo, B1. La corriente B1 se mezcla con la de reposicio´n de solvente, F, en el
mezclador MIX2.
La integracio´n energe´tica del proceso involucra los intercambiadores de calor, HX1 y HX2, el
condensador de la columna de recuperacio´n y los rehervidores de ambas columnas. Para de-
finir la configuracio´n de los intercambiadores de calor que permite la integracio´n energe´tica
del proceso, se debe considerar que, para la presio´n y composiciones definidas, el fondo de la
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Figura 5.1: Secuencia de destilacio´n extractiva con columnas de destilacio´n SHE.
columna de recuperacio´n tiene mayor temperatura que el de la columna extractiva, pero en
la extractiva se debe adicionar mayor cantidad de energı´a. Por lo anterior, una corriente de
fluido de calentamiento H1 ingresa al rehervidor de la columna C1, fluye a trave´s del inter-
cambiador interno y abandona la columna a la condicio´n H11, esta corriente se mezcla con
otra de fluido de calentamiento fresco, H, formando la corriente H2, la cual fluye a trave´s del
rehervidor y el intercambiador interno de la columna C2. El fluido de calentamiento que sale
de la columna extractiva, H21, se usa para enfriar la corriente de recirculacio´n de solvente
B1 hasta la condicio´n B11. La corriente B11 se enfrı´a posteriormente hasta la condicio´n B12
usando un fluido de enfriamiento (agua), W2, proveniente de un sumidero externo (torre de
enfriamiento).
El fluido de enfriamiento que sale del intercambiador de calor HX2, W21, fluye hacia el con-
densador y el intercambiador interno de la zona de rectificacio´n de la columna C1, mientras
que un medio de enfriamiento fresco, W1, se usa en el condensador y en el intercambiador de
la zona de rectificacio´n de la columna C2.
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5.2.1. El modelo matema´tico
Los diagramas de flujo consideran tres unidades de proceso principales, a saber: columnas
de destilacio´n, intercambiadores de calor y mezcladores. El modelo empleado para el ca´lculo
de las columnas de destilacio´n se explica en detalle en el Capı´tulo 4 de este documento. A
continuacio´n se presentan las ecuaciones empleadas para modelar los intercambiadores de
calor y los mezcladores.
Intercambiadores de calor
Los intercambiadores de calor, HX1 y HX2, tienen el propo´sito de enfriar la corriente de reci-
clo B1, proveniente de la columna de recuperacio´n. La corriente H21 se usa como medio de
enfriamiento en el intercambiador HX1, mientras que W2 es el medio de enfriamiento en HX2.
La configuracio´n de los flujos en los intercambiadores de calor es contra corriente ya que esta
configuracio´n es ventajosa desde el punto de vista de la eficiencia de segunda ley [34].
El balance de energı´a en el intercambiador de calor HX1 es:
B1 (hB11 − hB1) + H2 (hH22 − hH21) = 0 (5.1)
donde B1, H2 son los flujos molares; hB1, hH21, son las entalpı´as de ingreso y hB11, hH22 son las
entalpı´as de salida de las corrientes de reciclo y del medio de enfriamiento, respectivamente.
El balace de energı´a en el intercambiador HX2 corresponde a,
B1 (hB12 − hB11) +W2 (hW21 − hW2) = 0 (5.2)
Aqui, W2 es el flujo del medio de enfriamiento empleado en el intercambiador de calor.
La entropı´a generada en los intercambiadores de calor, dsHX1irr /dt, y ds
HX2
irr /dt, es:
dsHX1irr
dt
= B1 (sB11 − sB1) + H2 (sH22 − sH21) (5.3)
y
dsHX2irr
dt
= B1 (sB11 − sB1) + H2 (sH22 − sH21) (5.4)
Mezcladores
Se emplean dos mezcladores adiaba´ticos en el proceso. En MIX1 el medio de calentamiento
que proviene de la columna de recuperacio´n, H12, se mezcla con medio de calentamiento fres-
co, H, para obtener la corriente H2, que sirve como medio de calentamiento en el rehervidor y
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en los intercambiadores internos de la columna extractiva. El agente de extraccio´n que ingre-
sa en la columna extractiva, FU , se forma en el mezclador MIX2 a partir de las corrientes de
reciclo B12 y de reposicio´n, F.
Las ecuaciones de balance de materia en los mezcladores son:
H2− H11− H = 0 (5.5)
Fu − F− B12 = 0 (5.6)
mientras que los balances de energı´a esta´n dados por,
H2hH2 − H11hH11 − HhH = 0 (5.7)
FuhFu − FhF − B12hB12 = 0 (5.8)
La entropı´a generada por la mezcla adiaba´tica de las corrientes en los mezcladores MIX1 y
MIX2 es,
dsMIX1irr
dt
= H2sH2 − H11sH11 − HsH (5.9)
y
dsMIX2irr
dt
= FusFu − FsF − B12sB12 (5.10)
5.2.2. Estudio de casos
El proceso estudiado tiene el propo´sito de deshidratar etanol en la columna C2, con una pure-
za de 99,8 % (molar) en el destilado D2, y de recuperar el etilenglicol en la corriente de fondo
de la columna C1 con una composicio´n de EG 99,9 % (molar). La recuperacio´n fraccional de
etanol (columna C2) y de etilenglicol (columna C1) es 99,999 % en todos los casos.
El flujo de la corriente de alimento inferior que ingresa a la columna extractiva, FL, es 0,278
mol s−1 y tiene una composicio´n molar 85 % (E) y 15 % (W) a la temperatura de burbuja y una
presio´n de 1 atm. La corriente de alimento superior, FU , ingresa a la columna a razo´n de 0,139
mol s−1 con una composicio´n molar de 99,9 % de etilenglicol y 0,1 % de agua.
Las temperaturas de las corrientes H1 y H2 son 490 y 435 K, respectivamente, mientras que
la temperatura de las corrientes F, W1 y W2 es 298,15 K. La aproximacio´n ma´xima de tempe-
ratura en los intercambiadores de calor, los rehervidores y condensadores es 8 K [19, 23]. La
presio´n en las columnas de destilacio´n, en los intercambiadores de calor y en los mezcladores,
es 1 atm en todos los casos.
El nu´mero de etapas y la tarea de separacio´n en las columnas de destilacio´n son iguales en las
dos secuencias.
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5.2.3. Solucio´n del modelo
La secuencia de ca´lculo empleada evita cualquier problema de convergencia debido a la co-
rriente de reciclo. El orden de solucio´n de las ecuaciones del modelo es el siguiente:
1. Los flujos y las composiciones de las corrientes B2 y D1 se calculan de los balances
globales de materia en las columnas C2 y C1. Las temperaturas de las corrientes D1, D2,
B1 y B2 corresponden al lı´quido saturado (temperatura de burbuja) a la presio´n de la
columna, por lo que quedan especificadas.
2. Definir la temperatura de la corriente FU 5 a 10 K por debajo de la temperatura del
destilado, esto corresponde a criterios heurı´sticos propuestos por otros autores [48] y
resolver la columna C2.
3. Resolver los balances de materia y de energı´a en el mezclador MIX2 para calcular el flujo
de la corriente de reposicio´n, F, y la temperatura de la corriente B12, con lo que se puede
seleccionar la temperatura de la corriente B11, entre la temperatura de las corrientes B1
y B12.
4. Definir la temperatura del fluido de enfriamiento W2 y calcular su flujo usando el ba-
lance de materia en el intercambiador de calor.
5. Resolver la columna C1, y calcular el flujo y la temperatura del fluido de calentamiento
H, resolviendo los balances de masa y energı´a en el mezclador MIX1.
5.2.4. Optimizacio´n
La funcio´n objetivo, OF, involucra dos te´rminos, el primero es la entropı´a generada en el pro-
ceso, que se calcula como la sumatoria de la entropı´a producida en cada unidad del proceso,
Ecuaciones (5.3), (5.9) y (5.10). El segundo te´rmino es la penalizacio´n que tiene en cuenta el
cumplimiento de la factibilidad de las columnas de destilacio´n (β1) y la aproximacio´n de tem-
peraturas en los intercambiadores de calor, los rehervidores y condensadores (β2 a β7). βr son
variables de naturaleza binaria (0 si la restriccio´n se cumple y 1 si no se cumple) y α es un
factor de ponderacio´n (α = 100).
OF =
(
dsirr
dt
)
proceso
+ α
7
∑
r=1
βr (5.11)
Las variables de optimizacio´n y sus lı´mites se fijaron con base en el ana´lisis del Capı´tulo 4 y
en la optimizacio´n econo´mica realizada por Knight y Doherty [48].
Las variables de optimizacio´n y sus lı´mites son:
1. La temperatura del agente de extraccio´n (339 ≤ TFU ≤ 351,5 K).
2. El coeficiente de transferencia de calor total de la etapa (0 ≤ UAetapa ≤ 0, 2 kW K−1).
5.3. RESULTADOS Y DISCUSIO´N 87
3. La relacio´n de reflujo en la columna de recuperacio´n (0 ≤ RRC1 ≤ 0, 3) y en la columna
extractiva (0 ≤ RRC2 ≤ 0, 5).
4. La temperatura de salida de la corriente de reciclo en el intercambiador de calor HX1
(395 ≤ TB11 ≤ 410 K).
5. El flujo del fluido de enfriamiento en la columna extractiva (4, 0 ≤ W1 ≤ 5, 0 mol s−1)
y en la columna de recuperacio´n (0, 5 ≤ W2 ≤ 1, 5 mol s−1), y el flujo del fluido de
calentamiento de la columna extractiva (0, 4 ≤ H2 ≤ 4, 0 mol s−1).
5.2.5. Propiedades termodina´micas y me´todos computacionales
Ası´ como para el disen˜o o´ptimo de las columnas, en el Capı´tulo 4, en la fase lı´quida los coefi-
cientes de actividad, las entalpı´as y entropı´as de mezcla se calculan usando el modelo NRTL
[73], mientras que la fase vapor se considera como un gas ideal. Las capacidades calorı´ficas
del lı´quido y del vapor, y las entalpı´as de vaporizacio´n se tomaron de Poling et al. [70], y la
capacidad calorı´fica del fluido de calentamiento, Dowtherm TTM, del sitio web de la Dow [22].
El modelo se programo´ en el lenguaje MatlabTM empleando las funciones fsolve para resolver
el sistema de ecuaciones y patternsearch para la optimizacio´n, las cuales, como se observo´ en
capı´tulo anterior, logran resolver el problema de forma adecuada. El me´todo de optimizacio´n
seleccionado no requiere el ca´lculo de derivadas, lo que es conveniente en este caso, ya que la
optimizacio´n involucra variables enteras.
5.3. Resultados y discusio´n
5.3.1. Comparacio´n entre las secuencias FS1 y FS2
Distribucio´n de la entropı´a generada en el proceso
Los resultados de las optimizaciones muestran que el uso de columnas SHE (secuencia FS2)
permite una reduccio´n de la entropı´a generada en el proceso del 17 % respecto a la secuencia
que usa las columnas convencionales (secuencia FS1). La entropı´a total generada en FS1 es
15, 85 W K−1, mientras que en FS2 se redujo a 13, 22 W K−1.
Las principales fuentes de generacio´n de entropı´a, en ambas secuencias, son las columnas
extractivas (Figura 5.2), responsables del 79,5 % y 81,7 % del total de la entropı´a generada res-
pectivamente. Las columnas de recuperacio´n (con el 8,9 % FS1, 8.7 % FS2) y el intercambiador
de calor HX2 (9,1 % FS1 y 6,4 % FS2) tienen una participacio´n secundaria en la entropı´a pro-
ducida en el proceso, mientras que la contribucio´n de los mezcladores y el intercambiador de
calor HX2 es de 2,5 % (FS1) y 3,2 % (FS2) del total de la entropı´a generada, por lo que estos
equipos tienen un tercer orden de importancia en lo que respecta a la generacio´n de entropı´a.
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Figura 5.2: Distribucio´n de la generacio´n de entrop´ıa en las unidades de proceso. C2 Columna
extractiva. C1 Columna de recuperacio´n. HX1 Intercambiador de calor. MIX1 Mezclador. HX2
Intercambiador de calor. MIX2 Mezclador.
La reduccio´n en la generacio´n de entropı´a lograda en la secuencia FS2 se localiza en ambas
columnas de destilacio´n y en el intercambiador de calor HX2 (ver Figura 5.2), a expensas de
un leve aumento en el intercambiador HX1.
Entropı´a generada en los intercambiadores de calor En estos equipos la generacio´n de
entropı´a se debe a la transferencia de calor entre las corrientes con diferencia finita de tempe-
ratura. En la Tabla 5.1 se presentan las condiciones de entrada y salida de las corrientes y en
la Tabla 5.2 se muestran las caracterı´sticas de transferencia de calor de los intercambiadores
HX1 y HX2, en las dos secuencias.
La diferencia en la entropı´a generada en estos equipos puede explicarse por la magnitud de la
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Tabla 5.1: Condiciones de las corrientes en los intercambiadores de calor.
FS1 FS2
Intercambiador Corriente Flujo Ten Tsal Flujo Ten Tsal
mol s−1 K K mol s−1 K K
HX1 H21 3, 967 426, 40 426, 72 0, 479 384, 82 390, 71
HX1 B1 0, 139 469, 78 434, 40 0, 139 469, 78 393, 23
HX2 W2 1, 179 298, 15 323, 50 0, 805 298, 15 314, 98
HX2 B11 0, 139 434, 40 342, 88 0, 139 393, 23 350, 52
fuerza de transferencia de calor, dada por la diferencia de temperatura entre las corrientes en
cada punto del equipo ∆T, por el calor transferido, Q˙, y por la distribucio´n de la transferencia
de calor en el equipo, ∆TH/∆TC, siendo ∆TH y ∆TC las diferencias de temperatura en las ter-
minales calientes y frı´as de los intercambiadores. Con base en estos criterios, los equipos con
menor transferencia de calor, con menores diferencias de temperatura y en los que la trans-
ferencia de calor se reparte ma´s uniformemente (i.e. ∆TH/∆TC ∼ 1), son los que muestran
ventajas desde el punto de vista de la segunda ley (ver Tabla 5.2).
Para el intercambiador de calor HX1, en la secuencia FS1, la generacio´n de entropı´a es menor
que en la secuencia FS2, porque la carga de calor es menor y la distribucio´n de calor es ma´s
homoge´nea en FS1; igualmente, en el intercambiador de calor HX2 la entropı´a generada es
menor en FS2 que en FS1, porque la carga de calor es menor, y la distribucio´n de la tarea de
transferencia de calor es ma´s homoge´nea.
Tabla 5.2: Caracter´ısticas de la transferencia de calor en los intercambiadores.
HX1 HX2
Q˙ ∆TH ∆TC ∆TH/∆TC Q˙ ∆TH ∆TC ∆TH/∆TC
Secuencia kW K K – kW K K –
FS1 0, 953 43, 1 8, 00 5, 13 2, 25 110, 90 44, 73 2, 48
FS2 2, 014 79, 08 8, 43 9, 38 1, 02 78, 62 51, 85 1, 51
Entropı´a generada en los mezcladores En el caso de los mezcladores la generacio´n de
entropı´a se debe a la diferencia de temperatura y de flujos entre las corrientes que se mezclan.
En mezclador MIX1 la entropı´a generada se reduce un 95 % en FS2 comparada con la secuen-
cia FS1 debido a la diferencia de temperatura y los flujos de las corrientes que se mezclan en
FS2 (Tabla 5.3).
En el caso del mezclador MIX2 la diferencia en la produccio´n de entropı´a no es significativa
ya que el flujo del fluido de reposicio´n, F, es muy pequen˜o comparado el flujo B12.
Entropı´a generada en las columnas extractiva y de recuperacio´n El perfil de genera-
cio´n de entropı´a en las columnas C1 y C2 (Figura 5.1) muestra que, nuevamente, la principal
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Tabla 5.3: Flujo y estado de las corrientes que entran y salen de los mezcladores.
FS1 FS2
Mezclador Corriente Flujo T Flujo T
mol s−1 K mol s−1 K
MIX1 H 3, 542 426, 06 0, 3434 423, 97
MIX1 H11 0, 425 479, 80 0, 1357 451, 98
MIX1 H2 3, 967 432, 00 0, 4790 432, 00
MIX2 F 1, 3 x 10−4 298, 15 1, 3 x 10−4 298, 15
MIX2 B12 0, 139 342, 88 0, 139 350, 52
MIX2 Fu 0, 139 342, 88 0, 139 350, 52
reduccio´n en la entropı´a se ubica en la zona de despojamiento, por lo que en la pra´ctica, lo ma´s
recomendable serı´a usar intercambiadores de calor secuenciales so´lo en la zona de despoja-
miento, esto hace que la diferencia entre los costos de capital de las columnas adiaba´ticas y
SHE sea menor que si se implementan intercambiadores de calor en las zonas de rectificacio´n
y de despojamiento de las columnas.
La produccio´n de entropı´a en las etapas internas de las columnas SHE tiende a ser mayor
que en las columnas adiaba´ticas debido a la entropı´a generada por la transferencia de calor
externa en la columna SHE, no obstante, la distribucio´n de la carga de calor en las columnas
SHE hace que se logren reducciones importantes en la entropı´a generada en el condensador y
el rehervidor, lo que permite una reduccio´n global de la entropı´a producida en estas columnas.
Los patrones de evaporacio´n y condensacio´n obtenidos en las columnas SHE muestran mayo-
res variaciones entre etapas que en las columnas adiaba´ticas, esto demanda especial atencio´n
sobre la hidra´ulica de la columna con el fin de evitar problemas tales como caı´da de presio´n
irregular, inundacio´n/secado de la columna [42]. Este hecho hace preferible el uso de platos
sobre empaque, como internos de la columna SHE ya que la eficiencia de los platos es menos
sensible a la variacio´n del flujo que la de los empaques [58].
La distribucio´n de la conductividad total en las etapas muestra (Figura 5.4), suponiendo un
coeficiente global de transferencia de calor constante, que para la columna extractiva se re-
quiere mayor a´rea de transferencia de calor en los extremos que en las etapas intermedias. En
el caso de la columna de recuperacio´n, el a´rea de transferencia de calor serı´a similar en las
etapas. Las dos distribuciones presentan ventajas en la construccio´n, porque cuando el a´rea
de transferencia varı´a, es ma´s fa´cil instalar intercambiadores de calor con mayor a´rea en los
extremos de la columna que instalar intercambiadores de calor con gran a´rea en las etapas
intermedias. Cuando el a´rea de transferencia de calor es homoge´nea en todas las etapas de
la columna, el disen˜o de los platos es similar lo que reduce los costos de construccio´n de la
columna.
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Figura 5.3: Perfiles de generacio´n de entrop´ıa y distribucio´n de la carga de calor. A. Generacio´n de
entrop´ıa en las columnas de recuperacio´n. B. Generacio´n de entrop´ıa en las columnas extractivas. C.
Transferencia de calor en las columnas de recuperacio´n. D. Transferencia de calor en las columnas
extractivas.
5.3.2. Comparacio´n con la optimizacio´n econo´mica
Knight y Doherty [48] realizaron la optimizacio´n econo´mica del proceso de destilacio´n extrac-
tiva usando etilenglicol como agente de extraccio´n. La secuencia optimizada es similar a la
secuencia FS1, la diferencia consiste en que ellos no realizaron integracio´n energe´tica del pro-
ceso y el fluido de calentamiento es vapor en vez del fluido te´rmico. El nu´mero de etapas de
equilibrio obtenido como resultado de la optimizacio´n econo´mica fue de 40 para la columna
extractiva y de 15 en la columna de recuperacio´n. Esto implica una diferencia de 2 etapas en
la columna extractiva y 3 en la columna de recuperacio´n cuando se compara con las secuen-
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Figura 5.4: Conductividad total en las etapas de las columnas diaba´ticas. A. Columna extractiva.
B. Columna de recuperacio´n.
cias FS1 y FS2, la diferencia hace que, desde el punto de vista del costo de las columnas, la
secuencia obtenida por Knight y Doherty sea ma´s favorable que las secuencias FS1 y FS2, no
so´lo por el hecho del nu´mero de etapas; sino tambie´n, por los costos adicionales relacionados
con el uso de los intercambiadores de calor internos de las columnas SHE.
El requerimiento energe´tico en las columnas extractiva y de recuperacio´n para el proceso op-
timizado por Doherty y Knight (DK), y el de las secuencias FS1 y FS2 son respectivamente
87, 8; 85, 7 y 85, 2 kJ por mol de etanol anhidro producido, lo que muestra que la columna SHE
reduce la cantidad de energı´a neta requerida en un 3 % respecto a las condiciones de proceso
DK, esto se debe en parte a que las columnas de las secuencias FS1 y FS2 tienen un nu´mero
mayor de etapas que las de la secuencia DK, por lo que en las secuencias propuestas en este
trabajo, la relacio´n de reflujo (que define la demanda de energı´a en el proceso) es menor.
El criterio de evaluacio´n ma´s importante para la eficiencia energe´tica del proceso no es la
cantidad, sino la calidad de la energı´a que viene dada por el flujo y el estado, i.e., temperatura
y fase, del fluido de calentamiento requerido en el proceso. La base para el ana´lisis es el trabajo
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entregado por los fluidos de calentamiento en el proceso, Wentregado, dado por el cambio en la
disponibilidad energe´tica del fluido de calentamiento que ingresa y sale del proceso.
Wentregado =∑
en
m˙en(hen − T0sen)−∑
sal
m˙sal(hsal − T0ssal) (5.12)
El trabajo entregado por el fluido de calentamiento en kW por mol de destilado en DK es
27,8, en FS1 29,0 mientras que en FS2 es 23,5. El fluido de calentamiento en el proceso DK es
vapor de agua saturado que ingresa a una temperatura 10 K por encima de la temperatura
del calderı´n, mientras que en FS1 y FS2 el fluido de calentamiento es Dowtherm T. Los valo-
res obtenidos en los procesos DK y FS1, secuencias en las que se usan columnas adiaba´ticas,
muestran que es ma´s eficiente usar vapor de agua que el fluido te´rmico, ya que la diferencia
de temperatura entre el medio de calefaccio´n y el rehervidor es menor en la columna que usa
vapor porque este opera al lı´mite del acercamiento ma´ximo de temperatura de 8 K, mientras
que el Dowtherm ingresa 20 K arriba de la temperatura del calderı´n lo que genera mayor irre-
versibilidad en el proceso.
De otro lado, la secuencia FS2 es la que menos trabajo de entrada requiere para llevar a cabo
la separacio´n, aqui el uso de Dowtherm T sı´ ofrece ventajas sobre el uso de vapor, el ahorro
en el trabajo es 15 % respecto a la secuencia DK, lo que muestra claramente que el proceso de
destilacio´n extractiva ma´s eficiente, desde el punto de vista energe´tico, es el FS2 ya que tiene
menores costos operativos asociados al consumo de combustible.
5.3.3. Consecuencias pra´cticas
Las reducciones de entropı´a generada alcanzadas en FS2 representan un ahorro en el trabajo
perdido (calculado como el producto de la temperatura ambiente, T0 = 298,15 K, y el ahorro
en la entropı´a producida 2,64 W K−1) de 787 W (es decir, 68 MJ/dı´a)1. En la pra´ctica estos
ahorros se aprecian en los requerimientos de transferencia de calor externa del proceso (viz.,
la corriente H cambia de 3,54 mol s−1 y 426,1 K en FS1 a 0,36 mol s−1 y 430,3 K en FS2, de igual
modo la corriente H1 pasa de 0, 426 mol s−1 y 490 K en FS1 a 0, 136 mol s−1 y 490 K en FS2),
lo que en u´ltima instancia se refleja en un menor consumo de combustible, disminuyendo los
costos de operacio´n y las emisiones de dio´xido de carbono a costa de un incremento en el
costo de capital debido a la inclusio´n de los intercambiadores de calor secuenciales.
Desde el punto de vista hidra´ulico, menores flujos de fluido de transferencia de calor, logrados
con las columnas SHE, reducen la caı´da de presio´n por unidad de longitud en las tuberı´as que
conducen el fluido de transferencia de calor en las columnas, disminuyendo el costo energe´ti-
co y el taman˜o de las bombas que impulsan el fluido a trave´s de las tuberı´as. En el caso de que
la caı´da de presio´n en los intercambiadores de calor secuenciales no sea un aspecto crı´tico, se
pueden usar tuberı´as con menor dia´metro en el intercambiador de calor secuencial, aquı´ la
ventaja no consiste en los ahorros en la bomba que impulsa el fluido, sino en el incremento
1Esto corresponde a un ahorro de 3,3 KJ por mol de etanol anhidro producido.
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de la capacidad de transferencia de calor en las etapas de la columna SHE, ya que a dia´me-
tros menores se aumenta la capacidad para transferir calor en las etapas de la columna SHE,
no so´lo por el aumento del coeficiente de transferencia de calor por la mayor turbulencia del
fluido, sino tambie´n, porque tubos con dia´metros menores proveen mayor relacio´n entre a´rea
de transferencia de calor y a´rea de flujo.
5.4. Conclusiones
Usar columnas de destilacio´n secuenciales en el sistema de destilacio´n extractiva tiene un
efecto importante en la reduccio´n de la entropı´a generada en el proceso (17 % menos que en el
proceso que usa columnas de destilacio´n convencionales). La columna extractiva es la princi-
pal fuente de generacio´n de entropı´a (∼ 80 % del total) y es el principal objetivo de mejora en
el proceso.
La distribucio´n de a´reas de transferencia de calor obtenida facilita la construccio´n de las co-
lumnas SHE, lo que reduce la diferencia entre los costos de las columnas SHE y adiaba´ticas.
Las mejoras en la eficiencia energe´tica del proceso con columnas SHE, y las ventajas ambien-
tales que esto implica, hacen de estas columnas diaba´ticas una alternativa a ser considerada
en otros procesos de destilacio´n. Sin embargo, es muy importante realizar estudios hidra´uli-
cos y de transferencia de calor y masa con el fin de lograr modelos que permitan una mejor
evaluacio´n te´cnica y econo´mica de la conveniencia de usar columnas SHE.
Capı´tulo 6
Conclusiones y recomendaciones
Este trabajo se enfoco´ en el ana´lisis y la optimizacio´n de las columnas involucradas en el
proceso de destilacio´n extractiva, usando modelos de equilibrio y no equilibrio junto con la
termodina´mica de procesos irreversibles. En el estudio se analizaron y optimizaron columnas
independientes y conectadas. El ana´lisis inicio´ con la determinacio´n del efecto que tienen las
variables de proceso y el disen˜o de las columnas sobre la generacio´n de entropı´a, esta infor-
macio´n se uso´ para la posterior optimizacio´n del proceso.
En el Capı´tulo 2 se realizo´ el ana´lisis de la generacio´n de entropı´a en columnas de destilacio´n
empacadas al azar, la simulaciones se llevaron a cabo usando un modelo de no equilibro, la
generacio´n de entropı´a se calculo´ mediante el balance de entropı´a y la termodina´mica de pro-
cesos irreversibles. Este trabajo permitio´ establecer la contribucio´n relativa de los feno´menos
de transferencia de calor y masa entre las fases lı´quido y vapor, y del mezclado al interior de la
columna, sobre la generacio´n de entropı´a del proceso. Los resultados obtenidos muestran que
en el caso de la columna extractiva los efectos dominantes son el mezclado de las corrientes
en la etapa de alimentacio´n debido a que la operacio´n en sı´ impide encontrar un punto de
alimentacio´n en donde la composicio´n de la corriente de alimento sea similar a la del flujo
interno con el cual se mezcla. En el caso de la columna de recuperacio´n, la irreversibilidad
dominante son los feno´menos de transferencia de calor y masa lı´quido-vapor porque, a dife-
rencia de la columna extractiva, sı´ es posible alimentar en un punto en donde la composicio´n
sea cercana a la del flujo interno con el cual se mezcla.
La variable de optimizacio´n ma´s importante, desde el punto de vista de la generacio´n de en-
tropı´a, es la relacio´n de alimentacio´n en la columna extractiva, mientras que, la relacio´n de
reflujo es la variable de optimizacio´n ma´s influyente en la columna de recuperacio´n.
Otro de los elementos analizados en este trabajo fue la influencia que tienen los feno´menos
acoplados de transferencia de calor y masa sobre los valores de los fluxes de transferencia, y la
suposicio´n de equilibrio de fases en la interfase (Capı´tulo 3), este tipo de feno´menos es usal-
mente despreciado en los procesos de destilacio´n, y en las analogı´as entre transferencia de ca-
lor y masa, entre ellas, la de Chilton y Colburn. Los resultados mostraron que para la mayorı´a
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de propo´sitos pra´cticos, la suposicio´n de equilibrio en la interfase es justificable; sin embargo,
ignorar el acople entre transferencia de calor y masa conlleva errores en la prediccio´n de los
fluxes, en especial, el de transferencia de calor. Por esta razo´n, es importante formular ecuacio-
nes de transporte que tengan en cuenta los feno´menos acoplados, lo que hace particularmente
u´til la termodina´mica de procesos irreversibles que permite una descripcio´n sistema´tica de los
feno´menos acoplados.
La necesidad de describir feno´menos acoplados es ma´s apremiante en la pra´ctica ya que, en
el caso de destilacio´n, los nuevos disen˜os se basan en la transferencia de calor en las etapas
internas de la columna, de modo que el ca´lculo de los fluxes de transferencia de calor juega
un papel fundamental para el adecuado disen˜o de columnas de este tipo. Otro ejemplo rele-
vante son las columnas reactivas en donde hay sistemas con efectos te´rmicos considerables
asociados a la reaccio´n, en estos casos la transferencia de masa se afecta sensiblemente por la
transferencia de calor. Este es un campo en el cual se necesita mucha ma´s investigacio´n en el
aspecto conceptual y experimental, con el fin de lograr descripciones precisas de los feno´me-
nos involucrados.
Los Capı´tulos 4 y 5 se enfocaron en la influencia que el disen˜o de la columna tiene sobre la
generacio´n de entrop’ia, entre las muchas variantes que puede tener una columna de destila-
cio´n fue de intere´s analizar la columna con intercambiadores de calor secuenciales (columnas
SHE), ya que e´ste disen˜o es uno de los diaba´ticos ma´s sencillos que se puede realizar en la
pra´ctica.
Los resultados obtenidos de la optimizacio´n de las columnas independientes (Capı´tulo 4) mos-
traron reducciones importantes en la entropı´a generada, derivadas del uso de columnas con
intercambiadores de calor secuenciales, especı´ficamente, la reduccio´n en entropı´a generada
lograda en las columnas SHE extractiva y de recuperacio´n fue de 16 % y 14 % cuando se com-
paran con su contraparte adiaba´tica. El aumento en la eficiencia termodina´mica se debe a que
las trayectorias seguidas por las columnas SHE son ma´s cercanas al proceso reversible que las
trayectorias seguidas por las columnas adiaba´ticas.
Tambie´n fue posible demostrar que la eficiencia energe´tica del proceso de destilacio´n extracti-
va puede aumentarse con el uso de las columnas SHE. La disminucio´n de la entropı´a generada
en el proceso fue del 17 % al emplear estas columnas, lo que implica una disminucio´n del tra-
bajo perdido de 68 MJ por dı´a, lo que en u´ltima instancia se relaciona con el consumo de
combustible, que es de donde se obtiene la energı´a necesaria para el proceso, y con la reduc-
cio´n en las emisiones de dio´xido de carbono a la atmo´sfera.
El nu´mero de etapas de equilibrio considerado para cada una de las columnas esta´ cerca del
o´ptimo econo´mico del proceso, por lo cual, la secuencia propuesta en este trabajo es competi-
tiva, no so´lo desde el punto de vista ambiental, sino tambie´n econo´mico.
Existen todavı´a interrogantes relacionados con la influencia que tienen los intercambiadores
de calor secuenciales sobre la hidra´ulica y la eficiencia de la separacio´n, con el fin de usar
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modelos de no equilibrio para simular este tipo de columnas, lo que permitira´ un disen˜o y
evaluacio´n econo´mica detallada que generen elementos de juicio para la decisio´n sobre el uso
de columnas de este tipo a nivel industrial, no so´lo en el caso de la destilacio´n extractiva, sino
tambie´n en otros procesos que involucren destilacio´n.
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Ape´ndice A
Transporte de calor y masa en sistemas
lı´quido-vapor
Resumen
En esta seccio´n se presenta la deduccio´n de las ecuaciones de transferencia de calor y masa
entre las fases lı´quido y vapor usando la teorı´a de la pelı´cula y la termodina´mica de procesos
irreversibles; adema´s, se muestra la forma de calcular las resistividades requeridas en el mode-
lo a partir de los coeficientes de transporte usados en la descripcio´n cla´sica de la transferencia
de calor y masa en sistemas multicomponente.
A.1. Introduccio´n
La termodina´mica de procesos irreversibles permite el tratamiento sistema´tico de los feno´me-
nos de transporte [42]. En esta teorı´a la ecuacio´n ba´sica es la velocidad local de generacio´n de
entropı´a, que junto con la suposicio´n de relacio´n lineal entre flujos y fuerzas, y el uso de las
relaciones de reciprocidad de Onsager, permite construir un conjunto de ecuaciones que des-
criben la velocidad de los procesos de transporte de una forma consistente con la segunda ley
de la termodina´mica. Una ventaja de este enfoque se debe a que los feno´menos de transporte
acoplados se toman en cuenta de forma explı´cita, es ası´ como las ecuaciones se pueden exten-
der fa´cilmente para incluir fuerzas impulsoras tales como gradientes ele´ctricos y de presio´n
[95], brindando una comprensio´n mucho ma´s clara del efecto que tiene cada feno´meno sobre
el comportamiento del sistema. Otra ventaja consiste en el uso de las relaciones de Onsager
para simplificar el nu´mero de coeficientes fenomenolo´gicos usados en la descripcio´n de los
feno´menos.
Simulaciones de dina´mica molecular de no equilibrio han confirmado la validez de las ecua-
ciones de la termodina´mica de procesos irreversibles para describir la transferencia de calor y
masa lı´quido-vapor en operaciones de destilacio´n [45].
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Líquido Vapor
Película dellíquido Película delvaporJe
Ji
Interfase
Lδ δV
ξ
Figura A.1: Representacio´n de la de transferencia de calor y masa entre las fases l´ıquido y
vapor de acuerdo con la teor´ıa de la pel´ıcula. Je flux de energ´ıa, Ji flux del componente i, δL
espesor de la pel´ıcula del l´ıquido, δV espesor de la pel´ıcula del vapor.
A.2. Modelo del transporte simulta´neo de calor y masa
En la Figura A.1 se muestra un esquema simplificado del feno´meno de transferencia simulta´nea
de calor y masa como lo plantea la teorı´a de la pelı´cula [84]. De acuerdo con este modelo, las
resistencias a la transferencia de calor y masa se encuentran ubicadas en una delgada regio´n,
o pelı´cula, en las fases lı´quido y vapor; ası´ como en la interfase.
La generacio´n local de entropı´a en la pelı´cula del lı´quido y el vapor es [42]:
σ = Je
∂
∂r
(
1
T
)
−
NC
∑
j=1
Jj
∂
∂r
(µi
T
)
(A.1)
En donde Jj y Je son los fluxes de componente y de energı´a respectivamente, estos fluxes se
calculan tomando la interfase como marco de referencia. El flux de energı´a puede escribirse
en te´rminos del flux de transferencia de calor mensurable, J′q, y de la energı´a asociada a la
transferencia de masa de los componentes, que es el producto del flux de transferencia de
masa, Jj, y la entalpı´a parcial molar del componente, h¯i,
Je = J′q +
NC
∑
j=1
Jjh¯i (A.2)
La generacio´n de entropı´a en la pelı´cula del vapor y del lı´quido, dsirr/dt, se calcula como la
integral de la velocidad local de produccio´n de entropı´a, Ecuacio´n (A.1), en el volumen de la
pelı´cula, que considerando una pelı´cula plana se puede calcular como:
dspiirr
dt
=
∫ δ,pi
0
σAdr = Je A
(
1
Tδ,pi
− 1
T0,pi
)
+
NC
∑
j=1
Jj A
[
−
(
µδ,pii
Tδ,pi
− µ
0,pi
i
T0,pi
)]
(pi = L, V) (A.3)
donde A es el a´rea interfacial, L es la fase lı´quida, V es la fase vapor y el superı´ndice o hace
referencia a la coordenada de inicio de la pelı´cula en la fase pi. Los te´rminos entre pare´ntesis
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del lado derecho de la Ecuacio´n (A.3) son las fuerzas termodina´micas de transferencia de calor,
Xpie , y masa, Xpij , en la fase,
Xpie =
1
Tδ,pi
− 1
T0,pi
; Xpij = −
(
µδ,pii
Tδ,pi
− µ
0,pi
i
T0,pi
)
(A.4)
La termodina´mica de procesos irreversibles muestra que las fuerzas de transferencia de calor
y masa en las fase, Xpiq y Xpij , son una combinacio´n lineal de los fluxes de transferencia de calor
y masa,
Xpie = r¯
pi
ee Je +
NC
∑
k=1
r¯piek Jk (A.5)
Xpij = r¯
pi
je Je +
NC
∑
k=1
r¯pijk Jk (A.6)
donde r¯ es el producto de la resistividad local, r, y el espesor de la pelı´cula en la fase, δpi, i.e.
r¯pi = rpiδpi.
Adicionalmente, la generacio´n de entropı´a en la interfase es [43]:
dsIirr
dt
= Je A
(
1
T IV
− 1
T IL
)
−
NC
∑
j=1
Jj A
(
µIVi
T IV
− µ
IL
i
T IL
)
(A.7)
Al igual que en las pelı´culas de lı´quido y vapor, las fuerzas termodina´micas de transferencia
de calor y masa en la interfase pueden expresarse en funcio´n de los fluxes y las resistividades
en la interfase, rI ,
X Ie = r
I
ee Je +
NC
∑
k=1
rIqk Jk (A.8)
X Ij = r
I
je Je +
NC
∑
k=1
rIek Jk (A.9)
La generacio´n de entropı´a debido a los procesos de transferencia de calor y masa es la suma
de la entropı´a generada en las pelı´culas de lı´quido, de vapor y en la interfase,
dslvirr
dt
=
dsLirr
dt
+
dsIirr
dt
+
dsVirr
dt
(A.10)
Reemplazando las Ecuaciones (A.3) y (A.7) en (A.10),
dslvirr
dt
= Je A
(
1
Tδ,V
− 1
T0,L
)
+
NC
∑
j=1
Jj A
[
−
(
µδ,Vi
Tδ,V
− µ
0,L
i
T0,L
)]
(A.11)
La Ecuacio´n (A.11) permite calcular la entropı´a generada conociendo u´nicamente las condi-
ciones del seno del lı´quido y del vapor. Los te´rminos entre pare´ntesis del lado derecho de la
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Ecuacio´n (A.11) representan las fuerzas termodina´micas globales de transferencia de energı´a,
XGe , y de transferencia de masa, XGj , las cuales se escriben en te´rminos de las resistividades
globales,
XGe = r
G
ee Je +
NC
∑
k=1
rGek Jk (A.12)
XGj = r
G
je Je +
NC
∑
k=1
rGjk Jk (A.13)
Las resistividades globales se calculan a partir de las resistividades de las pelı´culas del lı´quido,
del vapor y de la interfase,
rGee = r¯
L
ee + r
I
ee + r¯
V
ee (A.14)
rGek = r
G
ke = r¯
L
ek + r
I
ek + r¯
V
ek (A.15)
rGjk = r
G
kj = r¯
L
jk + r
I
jk + r¯
V
jk (A.16)
Los fluxes de transferencia de energı´a y de masa se calculan a partir de las Ecuaciones (A.12)
y (A.13) usando las fuerzas termodina´micas y las resistividades globales. Uno de los incon-
venientes de las ecuaciones anteriormente derivadas radica en que para calcular el flux de
energı´a, Je, se requiere conocer el valor absoluto de la entalpı´a, el cual no puede calcularse,
por lo que se hace necesario expresar la generacio´n de entropı´a en te´rminos del flux de trans-
ferencia de calor mensurable, J′q, en vez del flujo de energı´a; para ello es conveniente expresar
las fuerzas termodina´micas en te´rminos de la temperatura T0,pi,
Xpij = −
(
µδ,pij (T
0,pi)− µ0,pij
T0,pi
)
+
∫ Tδ,pi
T0,L
h¯δ,pij (T)
T2
dT (pi = L, I, V) (A.17)
En donde µδ,pij (T
0,pi) indica que el potencial quı´mico se evalu´a a la presio´n y composicio´n en
δ, y a la temperatura T0. La integral del lado derecho de la Ecuacio´n (A.17) es,
∫ Tδ,pi
T0,pi
h¯δ,pij (T)
T2
dT = −h¯δ,pij
(
1
Tδ,pi
− 1
T0,pi
)
+
∫ Tδ,pi
T0,pi
∫ TT0,L Cpδ,pij dT
T2
 dT (A.18)
donde Cpδj es la capacidad calorı´fica parcial molar de j a la temperatura y composicio´n en δ.
El balance de energı´a en la regio´n lı´quido-vapor permite escribir el flux de energı´a como:
Je = J
′δ,pi
q +
NC
∑
j=1
Jjh¯
δ,pi
j (A.19)
Reemplazando las Ecuaciones (A.17) a (A.19) en las expresiones de produccio´n de entropı´a,
Ecuaciones (A.3) y (A.7), se tiene:
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dspiirr
dt
= Jδ,piq
(
1
Tδ,pi
− 1
T0,pi
)
+
NC
∑
j=1
Jj
[
−
(
µδ,pij (T
0,pi)− µ0,pij
T0,pi
)]
(pi = L, I, V) (A.20)
En la anterior ecuacio´n no se tiene en cuenta el segundo te´rmino de la Ecuacio´n (A.18) de-
bido a que la fuerza impulsora de transferencia de calor generada es una contribucio´n de
segundo orden que no se tiene en cuenta en la teorı´a lineal de la termodina´mica de proce-
sos irreversibles 1. Las fuerzas impulsoras de transferencia de calor y de masa en la Ecuacio´n
(A.20) pueden escribirse en te´rminos de resistividades y de los fluxes de transferencia de calor
y masa,
Xpiq = r¯
pi
qq J
′δ,pi
q +
NC
∑
k=1
r¯piqk Jk (A.21)
Xpij = r¯
pi
jq J
′δ,pi
q +
NC
∑
k=1
r¯pijk Jk (A.22)
Mediante un razonamiento ana´logo se escribe la Ecuacio´n (A.11) en te´rminos de T0,L y J
′δ,V
q ,
dspiirr
dt
= J
′δ,V
q
(
1
Tδ,V
− 1
T0,L
)
+
NC
∑
j=1
Jj
[
−
(
µδ,Vi (T
0,L)− µ0,Li
T0,L
)]
(A.23)
Las fuerzas globales de transferencia de calor y masa escritas en te´rminos de los fluxes y de las
resistividades son:
XGq =
1
Tδ,V
− 1
T0,L
= rGqq J
δ,V
q +
NC
∑
k=1
rGqk Jk (A.24)
XGi = −
(
µδ,Vi (T
0,L)− µ0,Li
T0,L
)
= rGiq J
′δ,V
q +
NC
∑
k=1
rGik Jk (A.25)
Para calcular las resistividades globales, rGs, en te´rminos de las resistividades de cada una de
las fases se debe expresar la fuerza impulsora global de transferencia de masa como la suma
de las fuerzas de transferencia de masa de las pelı´culas de lı´quido y vapor, y de la interfase,
−
(
µδ,Vi (T
0,L)− µ0,Li
T0,L
)
= −∑
pi
(
µδ,pii (T
0,L)− µ0,pii (T0,L)
T0,L
)
(pi = L, I, V) (A.26)
El te´rmino entre pare´ntesis del lado derecho de la Ecuacio´n (A.26) se escribe como:
1Esta aproximacio´n hace que so´lo se puedan modelar procesos de transferencia de calor y masa en
donde la diferencia de temperatura entre las fases no sea grande, de lo contrario, es ma´s conveniente
usar las fuerzas termodina´micas en cada una de las fases, en vez de emplear el enfoque de las fuerzas
globales que aquı´ se plantea.
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−
(
µδ,pii (T
0,L)− µ0,pii (T0,L)
T0,L
)
= −
(
µδ,pii (T
0,pi)− µ0,pii
T0,pi
)
+
(
h¯δ,pii − h¯0,pii
)( 1
T0,pi
− 1
T0,L
)
(pi = L, I, V) (A.27)
La diferencia de temperaturas del lado derecho de la Ecuacio´n (A.27) se expresa en te´rminos
de la diferencia de temperaturas en la pelı´cula de lı´quido y de la intefase,
1
T0,I
− 1
T0,L
=
1
Tδ,L
− 1
T0,L
(A.28)
1
T0,V
− 1
T0,L
=
1
Tδ,I
− 1
T0,I
+
1
Tδ,L
− 1
T0,L
(A.29)
El primer te´rmino del lado derecho de la Ecuacio´n (A.27) y las diferencias de temperatura del
lado derecho de las Ecuaciones (A.28) y (A.29) son las fuerzas termodina´micas de transporte
de calor y masa las cuales se expresan en te´rminos de los fluxes y resistividades dadas en las
Ecuaciones (A.21) y (A.22), lo que permite determinar que las resistencias globales son:
rGqq =∑
pi
rpiqq (A.30)
rGiq = r
G
qi =∑
pi
(
rpiiq + (h¯
δ,V
i − h¯δ,pii )rpiqq
)
(A.31)
rGik = r
G
ki =∑
pi
(
rpiik + (h¯
δ,V
k − h¯δ,pik )rpiiq + (h¯δ,Vi − h¯δ,pii )rpiqk + (h¯δ,Vk − h¯δ,pik )(h¯δ,Vi − h¯δ,pii )rpiqq
)
(A.32)
donde pi : L, I, V. Las resistividades locales son funcio´n de propiedades intensivas tales como
temperatura, presio´n y composicio´n, y pueden relacionarse, para las fases homoge´neas, con
los acostumbrados coeficientes de transporte, i.e. coeficiente de difusio´n de Fick o de Maxwell-
Stefan, conductividad te´rmica, difusio´n te´rmica, etc.
A.3. Resistividades en te´rminos de coeficientes de trans-
porte
A continuacio´n se muestra la relacio´n entre las resistividades usadas en las expresiones deri-
vadas de la termodina´mica de procesos irreversibles y los coeficientes de transporte usados
normalmente en ingenierı´a quı´mica.
Se inicia con la expresio´n de la velocidad local de produccio´n de entropı´a,
σ = J′q
∂
∂ξ
(
1
T
)
+
NC
∑
j=1
−Jj ∂
∂ξ
(
µj
T
)
T,P
(A.33)
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en donde J′q, Jj son los fluxes de calor mensurable y de componente, por lo que las fuerzas
termodina´micas de transferencia de calor y masa, Xq y Xj, son:
Xq =
∂
∂ξ
(
1
T
)
= − 1
T2
(
∂T
∂ξ
)
(A.34)
Xj = − ∂
∂ξ
(
µj
T
)
T,P
(A.35)
Las fuerzas termodina´micas se expresan como una combinacio´n de las resistividades y de los
fluxes,
Xq = rqq J′q +
NC
∑
k=1
rqk Jk (A.36)
y
Xj = rjq J′q +
NC
∑
k=1
rjk Jk (A.37)
Despejando J′q de la Ecuacio´n (A.36) y multiplicando la Ecuacio´n (A.37) por la fraccio´n molar
del componente j,
J′q = −
1
rqqT2
(
∂T
∂ξ
)
−
NC
∑
k=1
rqk
rqq
Jk (A.38)
xjXj = xjrjq J′q +
NC
∑
k=1
xjrjk Jk (A.39)
A continuacio´n se reemplaza el flux de transferencia de calor, J′q, en la Ecuacio´n (A.39)
xjXj = −
xjrjq
rqqT2
(
∂T
∂ξ
)
+
NC
∑
k=1
(
xjrjk −
xjrqk
rqq
)
Jk (A.40)
Los te´rminos del lado izquierdo de la Ecuacio´n (A.40) no son independientes, ya que esta´n
relacionados por el teorema de Gibbs-Duhem,
NC
∑
j=1
xjXj = 0 (A.41)
Esta relacio´n permite escribir la Ecuacio´n (A.40) de la siguiente manera:
xjXj = −
xjrjq
rqqT2
(
∂T
∂ξ
)
+
NC
∑
k=1
(
rjk −
rjqrqk
rqq
)
(xj Jk − xk Jj) (A.42)
Por lo que el sistema de ecuaciones que describe la transferencia simultanea de calor y masa
es:
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J′q = −
1
rqqT2
(
∂T
∂ξ
)
−
NC
∑
k=1
q∗k Jk (A.43)
− xj
T
(
∂µj
∂ξ
)
T,P
= −
xjq∗j
T2
(
∂T
∂ξ
)
+
NC
∑
k=1
(
rjk − rjqq∗k
)
(xj Jk − xk Jj) (A.44)
La forma de estas ecuaciones permite relacionar las resistividades con los coeficientes de trans-
porte normalmente empleados en ingenierı´a quı´mica, tales como la conductividad te´rmica, los
coeficientes de difusio´n de Maxwell-Stefan y de difusio´n te´rmica.
Transporte de calor debido a una diferencia de temperatura El flux de transferencia
de calor en un sistema multicomponente sin transferencia de masa se describe por medio de
la Ecuacio´n (A.43),
J′q = −
1
rqqT2
(
∂T
∂ξ
)
(A.45)
La forma comu´n de describir este feno´meno es por medio de la ley de Fourier
J′q = −λ
∂T
∂ξ
(A.46)
Los valores de los fluxes obtenidos por los dos enfoque deben se iguales, lo que permite calcu-
lar la resistividad rqq en te´rminos de la conductividad te´rmica,
rqq =
1
λT2
(A.47)
Transporte de calor en un medio isote´rmico Este feno´meno se conoce como el efecto
Dufour, en el cual se genera un flux de calor en un sistema isote´rmico debido a la transferencia
de masa, el valor de J′q es:
J′q = −
NC
∑
k=1
q∗k Jk (A.48)
En donde q∗k es el calor de transferencia
2 el cual se define como:
q∗k = −
(
J′q
Jk
)
T,Jj 6=k
(A.49)
El calor de transferencia se calcula a partir de los coeficientes de difusio´n te´rmica, Ecuacio´n
(A.58).
2Traduccio´n del te´rmino heat of transfer
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Transporte de componente en un medio isote´rmico El transporte de masa en un siste-
ma multicomponente isote´rmico se describe por la Ecuacio´n (A.50)
− xj
T
(
∂µj
∂ξ
)
T,P
=
NC
∑
k=1
(
rjk − rjqq∗k
)
(xj Jk − xk Jj) (A.50)
Para describir la transferencia de masa en sistemas multicomponente generalmente se usa el
enfoque de Maxwell-Stefan [84],
xj
RT
(
∂µj
∂ξ
)
T,P
=
NC
∑
k=1
xj Jk − xk Jj
CDjk (A.51)
En donde C es la densidad molar y Djk es la difusividad de Maxwell-Stefan del componente j
en k. La descripcio´n del feno´meno dada por la termodina´mica de procesos irreversibles y por
la ecuacio´n de Maxwell-Stefan debe ser la misma, por lo que la resistividad se relaciona con
la difusividad de la siguiente forma:
rjk = − RCDjk + rqkq
∗
j (A.52)
Transporte de masa debido a un gradiente de temperatura El feno´meno de difusio´n
te´rmica ocurre cuando existe transferencia de masa debido a un gradiente de temperatura
sin que exista una diferencia de potencial quı´mico del componente. De otro lado este mismo
feno´meno se puede manifestar cuando se genera un gradiente de potencial quı´mico debido
a un gradiente de temperatura sin que exista un transporte neto de componente, este u´ltimo
caso corresponde a:
− xj
T
(
∂µj
∂ξ
)
T,P
= −
xjq∗j
T2
(
∂T
∂ξ
)
(A.53)
Lo que permite definir el calor de transferencia en te´rminos de las fuerzas impulsoras de
transferencia de calor y masa,
q∗j = T
(
∂µj
∂T
)
T,P
(A.54)
La expresio´n de Maxwell-Stefan para el feno´meno anteriormente descrito corresponde a [84]:
xj
RT
(
∂µj
∂ξ
)
T,P
= −
NC
∑
k=1
k 6=j
xjxkαjk
T
(
∂T
∂ξ
)
(A.55)
Donde αij es el factor de difusio´n te´rmica en mezclas multicomponente [84],
αjk =
1
Djk
(
DTj
ρj
− D
T
k
ρk
)
(A.56)
116 APE´NDICE A. TRANSPORTE DE CALOR Y MASA
donde DTj , ρj son el coeficiente de difusio´n te´rmica y la densidad del componente j. El factor,
αjk, es antisime´trico,
αjk = −αjk (A.57)
Por lo que la equivalencia entre el calor de transferencia y el coeficiente de difusio´n te´rmica
es:
q∗j = RT
NC
∑
k=1
k 6=j
xkαkj (A.58)
